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Résumés 

 

 :   ملخص  

اس تعملت منهجية سطح لقد . Amicon800))اخرى رش يح توحدة  مع أ داء مرشح ديناميكي ومقارنتهمعامل انسداد الترش يح بمساعدة مع تم دراسة سلوك الترش يح وتراجع التدفق 

لى ثلاثة مس تويات ومتغيرين، للحصول على أ فضل تركيبة ممكنة من معدلات القص الاس تجابة، والحد ال دنى من  الترش يحغشاء نافذ ل قصى معدل  عبروالضغط المطبق  المستندة ا 

(. ومن أ جل دراسة CFDباس تخدام حساب عددي بمساعدة الحاسوب )ِ يدور بسرعات مختلفةرص المزود بقوقد تمت دراسة أ داء التدفق في وحدة ترش يح  المحدد.اس تهلاك الطاقة 

الضغط والقص على سطح  شدة تسبب زيادة في القرص وقرص مجهز بالشفرات. أ ظهرت النتائج أ ن الزيادة في سرعة دورانح، تم اس تخدام قرص سلس و تأ ثير هندسة السط

جهاد القص. في مضاعفةالغشاء. وقد وجد أ يضا أ ن وجود شفرات على سطح القرص له تأ ثير كبير  طح على سالترسب تم تقديم نموذج جديد يعتمد على القياس الكمي لسمك طبقة كما ا 

. حددنا عامل الاحتكاك المناسب للطبقة العليا من  CaCO)3(الكالس يومكربونات غشاء نموذج القرص الدوار. وبصورة أ دق، تمت دراسة واس تقرار طبقة الترسب العليا لجزيئات 

 .ترش يحال كعكةلسمك الفعلي ال بناء ان يساهم في تحديد  والذي يمكن ترش يحال كعكةسمك 

لبانل النفايات السائلة , السطحية الاس تجابة منهجية ,ال مثلالحد  , الدوار القرص  ,الفائق الترش يح , (ش يكوريالهندباء )عصير : المفتاحية الكلمات  العددية( . )النمذجة  CFD, ل 

Abstract 

Filtration behaviour, flux decline and fouling coefficient of assisted dynamic filtration (RDM) 

were investigated and compared with the performance of normal stirred filtration unit 

(Amicon 800). Response surface methodology (RSM) based on three levels and two variables 

was employed to obtain the best possible combination of trans-membrane pressure and shear 

rate for maximum average flux and minimum specific energy consumption. A performance of 

flow inside a rotating disk filtration module was studied using computational fluid dynamics 

(CFD). In order to investigate the influence of surface geometry, a smooth disk and a disk 

equipped with vanes were used. The obtained results showed that an increase in rotating 

velocity leads to an increase in the pressure and shear stress at the membrane surface. It was 

also found that the presence of vanes on the surface of disk has a great effect on the shear 

stress. A new model based on the quantification of the thickness of the cake layer on the 

rotating disk model membrane surface was presented. More precisely, the stability of the 

upper layer of cake deposition has been studied and modeled. We have determined the 

adequate friction factor of the top layer of the thickness of the cake which can build the actual 

thickness of the cake, calculating the normal stress to the top layer of the cake and permeate 

flux using CFD results (Shear stress, pressure). 

Keywords: Chicory Juice; Ultrafiltration; Rotating disk; Optimization; Response surface 

methodology (RSM); Dairy effluent; CFD. 

Résumé 

Le comportement à la filtration, le déclin du flux et le coefficient de colmatage de la filtration 

assistée par une membrane à disque rotatif (RDM) ont été étudiés et comparés par rapport à la 

performance d’une unité de filtration de type Amicon 800. La méthodologie des surfaces de 

réponses (RSM), basée sur trois niveaux et deux variables, a été utilisée pour obtenir la 

https://ar.wikipedia.org/wiki/%D9%83%D9%8A%D9%83_%D8%AA%D8%B1%D8%B4%D9%8A%D8%AD
https://ar.wikipedia.org/wiki/%D9%83%D9%8A%D9%83_%D8%AA%D8%B1%D8%B4%D9%8A%D8%AD
http://context.reverso.net/traduction/arabe-francais/%D8%AE%D9%88%D8%A7%D8%B5+%D8%A7%D9%84%D9%86%D9%81%D8%A7%D9%8A%D8%A7%D8%AA+%D8%A7%D9%84%D8%B3%D8%A7%D8%A6%D9%84%D8%A9
http://context.reverso.net/traduction/arabe-francais/%D8%A7%D9%84%D8%A3%D9%84%D8%A8%D8%A7%D9%86
http://context.reverso.net/traduction/arabe-francais/%D8%A7%D9%84%D8%A3%D9%84%D8%A8%D8%A7%D9%86
http://context.reverso.net/traduction/arabe-francais/%D8%A7%D9%84%D8%A3%D9%84%D8%A8%D8%A7%D9%86


Résumés 

 

meilleure combinaison possible du taux de cisaillement et de la pression transmembranaire 

pour l’obtention d’un débit moyen maximal et une consommation d'énergie spécifique 

minimale. Les performances du flux de filtration dans un module RDM ont été évaluées en 

utilisant un calcul numérique assisté par ordinateur (CFD). Afin d'étudier l'influence de la 

géométrie de surface, un disque lisse et un disque équipé d'ailettes ont été utilisés. Les 

principaux résultats obtenus ont montré qu'une augmentation de la vitesse de rotation entraîne 

une augmentation de la pression et du cisaillement sur la surface de la membrane. On a 

également constaté que la présence d'ailettes sur la surface du disque a un grand effet sur la 

contrainte de cisaillement. En parallèle, un nouveau modèle basé sur la quantification de 

l'épaisseur de la couche du gâteau formé sur la surface de la membrane du modèle RDM a été 

présenté. Plus précisément, la stabilité de la couche supérieure du dépôt de particules à la 

surface a été étudiée et modélisé. On a déterminé le facteur de frottement adéquat de la 

couche supérieure qui peut présenter l'épaisseur réelle du gâteau, en calculant la contrainte 

normale à la couche supérieure du gâteau et le flux de perméat en utilisant des résultats de 

CFD (contraintes de cisaillement, pression). 

Mots-clés: Jus de chicorée; Ultrafiltration; Disque rotatif; Optimisation; Méthodologie de 

surface de réponse (RSM); Effluent laitier; CFD. 



NOMENCLATURE 

1 
 

NOMENCLATURE 

C    Concentration                             (g L-1) 

C0   Concentration en soluté au sein de la solution             (g L-1) 

Cm      Concentration en soluté à la paroi de la membrane               (g L-1) 

Cg         Concentration du gel sur la membrane                (g L-1) 

D   Coefficient de diffusion des particules             (m2 s-1) 

dp   Diamètre du particule          (m) 

e          Épaisseur (hauteur) ailette                     (mm) 

ΔE   Force elctromotrice                   (Volt) 

Fn    Force de traînée normale                    (N) 

Fr    Force critique                      (N) 

Ft    Force de traction           (N) 

J         Flux de perméat                  (L h-1  m-2 ) 

Jai                                Flux de perméat au début de filtration      (L h-1  m-2 ) 

Jaf   Flux de perméat à la fin de filtration                   (L h-1  m-2 ) 

Jlim   Flux limite de perméat           (L h-1  m-2) 

K    Coefficient de transfert de matière               (m s-1)  

M    Masses           (kg) 

N   Contrainte normale         (Pa) 

Nm    Vitesse de rotation disque métallique                 (tr min-1) 

Pc   Pression périphérique                  (Pa) 

Pd         Puissance électrique du moteur                 (W) 

P(r )     Pression locale au rayon r                       (Pa) 

P0       Pression à vitesse de rotation nulle (DR)       (Pa) 

Ptm      Pression Transe-membrane        (Pa) 

Qf                           Débit de perméat               (m3 h-1) 

r   Rayon local                        (m) 

Rc          Résistance au colmatage                  (m-1) 

rc   Résistance spécifique d'une couche de gâteau     (m-1) 

Rd   Rayon du disque tournant                  (m) 

Red         Nombre de Reynolds  du disque                   (-) 

Rer   Nombre de Reynolds local                      (-) 

Rm   Résistance intrinsèque de la membrane           (m-1) 
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S    Surface de membrane         (m2) 

t          Temps                       (min) 

T    Températures                        (°C ou K) 

Ta   Nombre de Taylor                       (-) 

v          Vitesse du fluide                            (m s-1) 

Vc   Volume d'alimentation de concentré       (m3) 

Vf   Volume d'alimentation initial                  (m3) 

Vp    Volume total de perméat        (m3) 

wos    Vitesse d’oscillation                 (m s−1) 

γ    Taux de cisaillement                    (s-1) 

γm    Taux de cisaillement moyen sur la membrane       (s-1) 

γw   Taux de cisaillement à la paroi              (s-1)  

γlm   Taux de cisaillement moyen en régime laminaire          (s-1) 

γtm    Taux de cisaillement moyen en régime turbulent       (s-1) 

Δ𝞹   Différence de pression osmotique       (Pa) 

δ   Épaisseur de dépôt                                               (mm) 

ɛ   Porosité de la couche de dépôt          (/) 

µ    Viscosité dynamique                  (Pa s) 

µf   Coefficient de frottement entre la particule et la membrane       (/) 

υ    Viscosité cinématique                        (m2 s-1) 

τl   Contrainte de cisaillement en régime laminaire      (Pa) 

τrad   Contrainte de cisaillement radiale       (Pa) 

τt   Contrainte de cisaillement en régime turbulent        (Pa) 

τtg   Contrainte de cisaillement tangentielle       (Pa) 

ρ         Masse volumique                        (kg m-3 ) 

ω   Vitesse angulaire                         (rad s-1)  
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ABREVIATIONS 

CA   Membrane très mince d'acétate de cellulose      

CAB   Acétate butyrate de cellulose        

CFF   Ceramic Foam Filter (Filtre en mousse céramique) 

D    Dialysis (Dialyse) 

DBO5   Demande biologique en oxygène pour une période de cinq (5) jours 

DCO   Demande chimique en oxygène 

Df   Diafiltration 

DRM (RDM)  Disque Rotative à Membrane (Rotating Disk Membrane) 

EDTA    Ethylène-Diamine-Tétra-Acétate 

EPS   Exopolysaccharides  

GS    Gaz Séparation 

HD         Hémodialyse  

kDa        KiloDalton   

MBR   Membranes Bioréacteurs  

MES   Matière en suspension 

MF        MicroFiltration  

MSD        MultiShaft Disk  

NF    NanoFiltration 

OI   Osmose Inverse  

PAN   Polyacrylonitrile  

PEF   Pulsed electric field 

PH   Potentiel d’hydrogène 

PV   Pervaporation 

PVB   Polyvinyl Butyral  

PVDF    Polyvinylidene fluoride 

PP   Polypropylene  

PS   Polysulfones  

PV   Pervaporation  

TFC   Membrane composite de film mince 

TMP (PTM)     Trans Membrane Pressure (Pression Trans Membranaire)  

UF        UltraFiltration  

VRR(RRV)       Ration de réduction de volume 

VSEP    Système à membrane vibrante 
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INTRODUCTION GENERALE 

 

De nos jours, la demande sur la nourriture et l’eau propre nécessaire pour la vie augmente 

en parallèle avec le taux de croissance de la population mondiale. Ce taux de croissance a un 

prix sur notre planète terre, la pollution de l’air (dégagement de CO2), la pollution des liquides 

utilisés dans différentes industries, qui ont été bâties pour satisfaire les besoins de l’humanité 

en nourriture, médicaments et en construction.  

Le traitement des effluents liquides est un défi majeur pour les industriels et les 

collectivités qui doivent s’assurer de son innocuité avant leurs rejets dans la nature ou bien 

leur réutilisation. Par ailleurs, la législation actuelle en Algérie (Décret exécutif n°06-141) 

impose aux industriels des valeurs limites de certains paramètres (pH, Température, MES, 

DCO, DBO5, huiles et graisses, métaux lourds) dans les effluents liquides.  

Les procédés physico-chimiques pour l’élimination des polluants des effluents liquides, et 

la recherche de nouveaux procédés est indispensable pour venir à bout de certains polluants 

récalcitrants que les procédés classiques de traitement ne peuvent résoudre. Certaines 

industries recherchent toujours les meilleurs procédés de traitement qui consomment moins 

d’énergie et qui ont un bon rendement et qui sont faisables du point de vue technologique. 

Parmi ces procédés, on retrouve la filtration, l’électrocoagulation, le traitement biologique, la 

floculation et la coagulation.   

Cependant, les procédés de filtration membranaire présentent un outil efficace et utile ; ils 

sont utilisés dans plusieurs industries manufacturières, comme l’industrie agroalimentaire, 

pharmaceutique, pétrochimique, épuration des eaux. Ainsi, la technologie de séparation par 

membranes offre une gamme très large de solutions industrielles économiques, 

opérationnelles et rentables. 

Les procédés membranaires sont aujourd'hui utilisés comme une alternative aux procédés 

classiques de séparation industrielle tels que la distillation, la centrifugation et l'extraction, 

puisqu'ils offrent potentiellement les avantages d'une séparation hautement sélective, sans 

aucun auxiliaire, de fonctionnement à température ambiante, habituellement pas de 

changement de phase. Ils présentent d’autres avantages comme le fonctionnement 

automatique, l'exploitation économique aussi dans les petites unités, la construction modulaire 

et l'intégration simple dans les processus de production existants, ainsi que des coûts 

d'investissement et de fonctionnement relativement faibles. 
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La filtration est une opération par laquelle des particules solides sont séparées d'un liquide 

ou en forçant le mélange à travers un milieu poreux qui retient les particules. 

On peut néanmoins se demander comment se fait ce procédé et quels sont ses avantages et 

inconvénients, quels sont les obstacles qui limitent cette technique de filtration membranaire ?  

La pertinence de cette problématique s'est d'ailleurs confirmée au cours des travaux de la 

présente étude menés dans le but de trouver les réponses à ces questions ainsi que d’évaluer la 

réduction de la consommation d'énergie utilisé lors de la manipulation de ces procédés. 

C'est en se fondant sur l'abondante bibliographie consacrée à la matière, et tout 

particulièrement sur "les procédés de filtration dynamique", qu'il fut possible de déterminer si 

notre étude expérimentale et théorique peut-elle dévoiler quelques nouvelles techniques utiles 

pour l’amélioration de cette procédure très utile en génie dans l’industrie environnementale et 

manufacturière. L'exploitation de ces sources devait permettre de répondre à une série 

d'interrogations inhérentes au sujet : comment on peut améliorer le flux de filtration 

membranaire ? est-ce que l’élimination de colmatage est possible par l’augmentation de la 

pression ou de la contrainte de cisaillement ?  

Intitulé "Utilisation des procédés membranaires dans le traitement d’effluents liquides : 

Etude théorique et expérimentale ", cette thèse tend ainsi à démontrer que cette étude a permis 

de comprendre et optimiser les paramètres qui gouvernent le phénomène de séparation par 

membranes. Elle a permis de bien déceler les paramètres les plus importants qui contrôlent le 

procédé et permettent l’amélioration du rendement de filtration. 

Après une première partie consacrée à l’étude bibliographique, relative aux procédés 

dynamiques de filtration membranaire ainsi l’établissement des modèles théoriques des flux 

de perméation et les facteurs limitant le flux de perméat de la microfiltration et 

l’ultrafiltration.  

Dans le second chapitre, on a étudié l’ultrafiltration des solutions de chicoré par le procédé 

membranaire dynamique permettant en effet de comprendre et maître en évidence les 

paramètres qui améliorent la filtration et réduisent la consommation d’énergie en utilisant un 

modèle mathématique d’optimisation des paramètres de filtration.  

Le troisième chapitre présente le calcul numérique par CFD de la pression, de la contrainte 

de cisaillement, et leur distribution sur la surface de la membrane. On a mis en évidence 

l’effet des ailettes sur l’amélioration de la pression, de la contrainte de cisaillement et par 

conséquent le flux de perméat.  
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Le quatrième chapitre présente une étude théorique sur la formation de dépôts à la surface 

de la membrane. Pour cela, on a utilisé une solution de carbonate de calcium (CaCO3) comme 

fluide modèle pour l’évaluation de l’épaisseur de la couche de dépôt sur la surface de la 

membrane en utilisant les résultats de calcul déduits par CFD. Un nouvel organigramme de 

calcul a été proposé pour cette tâche ; il utilise des équations mathématiques et un modèle de 

calcul de flux de filtration moyen sur une surface circulaire de diamètre donné. Le calcul du 

flux moyen de filtration n’était pas possible à cause du paramètre dépendant de la résistance 

de la couche de dépôt et de la pression transmembranaire. Pour pallier à ce problème, on a 

utilisé la méthode de Rayman pour arriver à une valeur approchée de cette intégrale. 
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Ce chapitre présente un bref récapitulatif de la littérature concernant les technologies utilisées dans 

le traitement des effluents liquides par filtration membranaire. Dans un premier temps, nous passerons 

en revue les différents procédés et les modèles de filtration, puis les techniques permettant de limiter 

la polarisation et le colmatage. Et finalement, nous présenterons les modèles usuels qui caractérisent 

ces phénomènes. Nous présenterons également les méthodes usuelles d’amélioration de la filtration. 

 

I.1. Développement historique 

Les techniques d'utilisation des processus membranaires à grande échelle ont commencé il y a 

seulement 40 ans. La première étude sur les phénomènes membranaires semble avoir été réalisée par 

Nollet en 1748 [1], c'était la première découverte de la technologie des membranes. Il a placé l’alcool 

éthylique dans un vaisseau dont l’entrée a été fermée par une vessie (animale) et immergée dans l'eau. 

Parce qu'il était plus perméable à l'eau (l'eau passe dans l'alcool mais jamais l’inverse) que l’alcool 

éthylique, la vessie a gonflé et parfois même éclaté, ce qui a démontré une semi-perméabilité pour la 

première fois. Il est rapporté par Rajindar [2], que Dutrechet a introduit le terme "osmose" en 1820 

pour caractériser le flux spontané de liquide sur une barrière perméable.  

En 1855, Fick [3] a publié ses lois phénoménologiques de diffusion que nous utilisons encore 

aujourd'hui comme une description de premier ordre de la diffusion à travers les membranes. Dans la 

même année, Fick a également préparé et étudié certaines des premières membranes semi-perméables 

artificielles. Ferry [4] rapporte que le premier travail expérimental du processus maintenant connu 

sous le nom d'ultrafiltration semble avoir été réalisé par Schmidt en 1856, qui a constaté que, 

lorsqu'une solution de protéine ou de gomme arabique a été filtrée à travers une membrane animale, 

le filtrat était moins concentré que la solution d'origine. En 1861, Graham [5] a signalé les premières 

expériences de dialyse avec des membranes synthétiques. Il a également démontré que les films en 

caoutchouc présentaient différentes perméabilités aux différents gaz. Après 30 ans, il est rapporté par 

Meyer [6] que Traube et Pfeffer ont préparé des membranes artificielles et leur travail avec des 

phénomènes osmotiques a conduit à une relation de pression osmotique bien connue de Van’tHoff 

[2,7]. Bechhold [8] a inventé le terme "ultrafiltration" en 1906, et Michaels [9] a lancé l'ultrafiltration 

(UF) moderne dans les années 1960. 

Beaucoup de ces membranes pourraient être utilisées comme des filtres à particules ou 

moléculaires très fines. Les premières membranes synthétiques commerciales ont été développées par 

Bachmann et Zsigmondy [10] au début des années 1920 en Allemagne. Ces membranes de 

nitrocellulose microporeuse ont été utilisées pour des objectifs de laboratoire ainsi que pour la 

détection rapide des bactéries dans l'eau potable. Les membranes UF les plus serrées étaient 

fabriquées à partir de cellophane ou de cellulose régénérée. Les filtres à membrane ont été 
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commercialisés pour la première fois en 1927 par la société Sartorius en Allemagne utilisant le 

processus de Zsigmondy. Lonsdale [7] rapporte dans sa revue que l’osmose inverse (OI) a d'abord 

été observée et étudiée dans les années 1920 par Manegold. Cependant, elle est restée inaperçue 

jusqu'à ce qu'elle soit redécouverte par Reid et Breton [11] 30 ans plus tard. Ils ont démontré la 

faisabilité du dessalement d’eau de mer par OI à l'aide de films d'acétate de cellulose ; néanmoins, ils 

ont obtenu des flux de perméat très faibles. Par ailleurs, le premier phénomène pratique d'hémodialyse 

(HD)a été démontré en 1940 par Kolff [12].  

Les étapes historiques de développement des procédés membranaires sont illustrées dans le 

Tableau I.1. Jusqu'en 1945, les membranes microporeuses étaient utilisées principalement pour 

éliminer les microorganismes et les matières particulaires provenant des flux gazeux et liquides, pour 

les études de diffusion et pour estimer la taille des macromolécules (ou particules) et de la forme 

(sphérique ou linéaire) [2]. 

 

Table I.1 Etapes historiques de développement des procédés membranaires [2,7] 

Osmose Abbe Nollet 1748 

Loi de diffusion  Fick 1855 

Dialyse, permeation des gaz Graham 1861, 1866 

Pression osmotique Traube, Pfeffer, Van’t Hoff 1860-1887 

Membranes microporeuses Zsigmondy 1907-1918 

Loi de la distribution Donnan 1911 

Potentiel membranaire Teorell, Meyer, Sievers 1930s 

Hémodialyse Kolff 1944 

Membranes très minces Sourirajan and Loeb 1959 

Modèles de transport de membranes Kedem, Katachalsky, Lonsdale, 

Merten, Pusch, Sourirajan 

1960-1970 

Elément de membranes enroulées en 

spirale 

Westmoreland, Bray 1965-1970  

Membrane OI à fibre creuse Mahon, Hoehn et Milford 1965-1970 

Membrane composite à film mince Cadotte et Rozelle 1972 

 

En 1959, Sourirajan et Loeb [13] ont découvert une méthode pour fabriquer une membrane très 

mince d'acétate de cellulose (CA) en utilisant la méthode d'inversion de phase. Il est rapporté par 

Rajindar [2] que Haven et Guy ont développé des membranes OI tubulaires au milieu des années 
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1960. À la fin des années 1960, Westmorel and et Bray [14,15] ont inventé le module enroulé en 

spirale, qui était plus efficace que le module tube-en-coquille. Cadotte et Rozelle [16] ont développé 

la soi-disant membrane composite de film mince (TFC, ou thin film composite) d'une nouvelle classe 

de matériaux à membrane au début des années 1970.  

La fabrication des membranes polyamide en TFC est devenue la technologie de pointe et domine 

le marché actuel de l’osmose inverse (OI) et de la nanofiltration (NF). Bien que les membranes TFC 

soient plus coûteuses que les membranes CA, elles ont un flux plus élevé et, par conséquent, 

fonctionnent à une pression d'alimentation inférieure à celle des membranes CA. En outre, les 

membranes TFC ne sont pas biodégradables et ont un rejet plus élevé de la silice, du bore, des nitrates 

et des composés organiques que les membranes CA [2]. 

 

I.2. Définitions et terminologie 

La séparation des matériaux (solides des liquides, liquides d'autres liquides, solides d'une taille 

provenant de solides d'une autre taille, gaz des liquides) est l'une des opérations fondamentales 

requises par les industries chimiques, alimentaires et de traitement des fluides connexes. Ces 

opérations comprennent l'adsorption, l'absorption, la distillation, l'évaporation, l'extraction, la 

filtration, l'échange d'ions, la décantation, et la chromatographie. Entre autres, chaque processus 

nécessite son propre équipement spécialisé et possède ses propres caractéristiques qui le rendent 

adapté à certaines applications, mais pas à d'autres [17]. 

Ces dernières années, la technologie des membranes a fait des incursions importantes dans 

plusieurs de ces opérations unitaires traditionnelles comme l'adsorption, la distillation et la filtration 

en particulier [18]. 

Une membrane est simplement une barrière physique de quelques centaines de nanomètres à 

quelques millimètres d’épaisseur, qui sous l’effet d’une force de transfert, le solvant pur peut passer 

tandis que d'autres molécules ou particules sont retenues (Figure I.1).  

 

 

Figure I.1 : Principe du procédé de filtration 
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Les deux modes classiques d’opération sont la filtration tangentielle et la filtration frontale (Figure 

I.2-A et Figure I.3-A).  

 

I.2.1. Filtration frontale 

La filtration frontale est la plus simple à mettre en œuvre et la moins onéreuse ; son principe 

consiste à filtrer la solution perpendiculairement à la surface de la membrane. Le mode frontal produit 

une accumulation de toutes les particules sur la surface membranaire proportionnellement au débit, 

et par conséquence le débit de perméat devient trop faible lors de la filtration de solutions fortement 

colmatantes [19]. 

 

Figure I.2 : (A) Modèle de filtration frontale, (B) Évolution du débit  

et de l’épaisseur du dépôt en fonction du temps [20] 

 

Ce type de filtration permet essentiellement de filtrer de simples suspensions considérées comme 

faiblement colmatantes; elle est également utilisée pour concentrer une plus grande quantité de 

produit. Dans ce mode de filtration, on ne peut pas utiliser le lavage inverse à cause du blocage interne 

des pores. La filtration frontale est une technique qui nécessite un faible investissement, et des coûts 

énergétiques de fonctionnement faibles par rapport à la filtration tangentielle.  

La filtration frontale a été utilisée le plus souvent pour la filtration médicale et de laboratoire. Zhu 

et al. [21] ont étudié la purification du jus de chicorée par ultrafiltration frontale, en utilisant l’unité 

Amicon 800 sous différentes pressions (1, 2 et 4 bars) et sous une agitation de 500 tr/min. Ils ont 

trouvé que l'augmentation de la PTM de 1 à 2 bars a augmenté le flux de filtration et la pureté du jus. 

Par ailleurs, le comportement de l'ultrafiltration des jus de chicorée obtenus a été décrit avec succès 

par le modèle de filtration avec le mécanisme de blocage intermédiaire. 
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I.2.2. Filtration tangentielle 

En mode tangentiel, le fluide à filtrer circule parallèlement à la surface membranaire (Figure I.3-

A) avec une vitesse moyenne (V), imposant ainsi un gradient de cisaillement à la surface de la 

membrane qui limite ainsi l’accumulation de matière, et passe à travers la membrane grâce à une 

différence de pression. 

 

Figure. I.3 : (A) Mode de filtration tangentielle, (B) Évolution du débit  

et de l’épaisseur du dépôt en fonction du temps [20] 

 

L’écoulement tangentiel est avantageux, il permet de réduire la formation du gâteau de filtration à 

la surface de la membrane lorsque le matériau retenu est susceptible de faire boucher la membrane 

[22,23]. Le fonctionnement de l'écoulement tangentiel n'est ni évident ni difficile, et une bonne 

compréhension des raisons de son utilisation est nécessaire pour comprendre ce mode de filtration 

membranaire [24]. L'efficacité de la filtration tangentielle dépend en grande partie de la capacité de 

la membrane à effectuer une filtration de surface efficace, en particulier lorsque des particules 

suspendues ou colloïdales sont impliquées.  

Les avantages et la polyvalence de la filtration transversale résident dans le fait qu’elle répond à 

une large gamme d'objectifs de filtration [25]. 

 

I.3. Classification des procédés membranaires 

Les procédés de séparation sur membrane peuvent être distingués en fonction des forces de 

transfert mises en œuvre. Ainsi, les membranes permettent de traiter une grande variété de fluides 

contenant des espèces allant des ions ou des sels à la filtration conventionnelle (filtre à sable). Les 

séparations membranaires ne sont pas une technologie unique, mais elles diffèrent par la 

méthodologie utilisée et le degré de séparation qui peut être effectué (Figure I.4). 



Chapitre I                                                                                                                                       Synthèse Bibliographique 

10 
 

 

Figure I.4 : Processus membranaires (forces de conduite et plage de taille des applications) [26] 

 

I.3.1. Osmose inverse 

L’osmose inverse (Figure I.5) et l'ultrafiltration sont deux procédés membranaires les plus 

couramment utilisés dans de nombreuses industries notamment dans celles de la transformation du 

lait [21,27], mais la nanofiltration et la microfiltration ont émergé et ont démontré un potentiel énorme 

pour différentes applications [19,20]. Le phénomène d’osmose est un phénomène qui tend à équilibrer 

la concentration en solutés de part et d’autre d’une membrane semi-perméable. 
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Figure I.5 : Principe de l’osmose inverse [28] 

 

Les membranes d’osmose inverse (OI) peuvent éliminer les petites molécules organiques et les 

ions dissous, y compris les ions monovalents tels que Na+ et Cl-. 

 

I.3.2. Microfiltration 

La microfiltration (MF) est un procédé pour retenir des particules colloïdales de plusieurs 

micromètres (0.1–10m) [29] ; elle est utilisée dans des domaines tels que la séparation des cellules 

microbiennes et animales, souvent dans le cadre du traitement en aval des bioproduits. Elle est 

également utilisée dans la clarification de boissons telles que les jus de fruits, ainsi que dans le 

traitement des produits laitiers et le traitement des eaux usées [2,30,31]. 

 

I.3.3. Ultrafiltration 

L’ultrafiltration (UF) est la technique apparentée de la diafiltration (DF) ; elle est utilisée pour la 

concentration et la purification de solutions de macromolécules de toutes sortes, notamment des 

protéines [27,32]. L’UF et la MF semblent similaires, et en fait elles sont plus semblables qu'elles 

sont différentes. En raison de leur contexte historique très différent, elles restent très distinctes aux 

praticiens et aux fabricants d'équipements et de membranes [30]. 

L’utilisation d’UF dans le traitement des eaux usées et des déchets a connu un développement 

considérable, mais les coûts d'exploitation encore élevés limitent leur application plus étendue [33]. 

 

I.3.4. Nanofiltration 

Les membranes de nanofiltration (NF) sont également utilisées dans un large éventail de traitement 

de l'eau potable et de traitement des eaux usées [34]. Les membranes NF peuvent rejeter une molécule 
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de taille plus petite qui ne peut pas être éliminée par les membranes MF et UF. Cependant, il a besoin 

beaucoup de consommation d'énergie pendant l'opération. Heureusement, une membrane de NF à 

faible pression a été développée récemment. 

La séparation par membrane de NF se produit principalement en raison de l'exclusion de taille et 

de l'effet de charge sur les interactions électrostatiques [35]. Ainsi, le rejet des molécules non chargées 

est dominé par l'exclusion de taille, alors que celui des espèces ioniques est influencé par l'exclusion 

de taille et les interactions électrostatiques. 

 

I.4. Propriétés des membranes 

Les propriétés liées à la membrane peuvent être divisées en facteurs liés à la structure de la 

membrane (par exemple, la rugosité, la taille des pores, la distribution de la taille des pores et la 

porosité) et des facteurs liés à la matière de la membrane comme l’hydrophobicité et la charge [36]. 

 

I.4.1. Hydrophobicité 

L'amélioration de l'hydrophilicité de la membrane est considérée comme une approche efficace 

pour améliorer la propriété anti-colmatage [37]. Par conséquent, la fabrication (ou la modification du 

matériau, la surface) des membranes qui sont plus hydrophiles et, par conséquent, moins propices au 

colmatage avec l'avantage supplémentaire d'un flux amélioré, a été une priorité majeure depuis plus 

de 30 ans [38].  

La propriété d'affinité de l'eau (hydrophile ou hydrophobe) du matériau de la membrane affecte le 

colmatage dans les bioréacteurs à membranes (MBR). Le comportement d'affinité de l'eau au 

matériau membranaire est déterminé en mesurant l'angle de contact d'une goutte d'eau sur sa surface 

[39]. Les angles les plus petits indiquent une hydrophilicité, alors que les angles les plus grands 

indiquent une hydrophobicité. En raison des interactions hydrophobes entre le matériau de la 

membrane, les cellules microbiennes et les solutés, le colmatage de la membrane est plus important 

dans les membranes hydrophobes par rapport aux membranes hydrophiles [40]. 

Une série d'études réalisées par Fane en 1985 et citées par Yan-Jun et al. [41] prouvent que les 

protéines sont généralement moins adsorbées sur les membranes hydrophiles que sur les membranes 

hydrophobes et qu'il existe un potentiel d'amélioration du flux de perméat pour les membranes 

hydrophiles. Cependant, lorsque la polarisation de concentration et le dépôt total de protéines sont 

élevés, l'effet de l'hydrophobicité est masqué par l'effet de polarisation de concentration. 
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I.4.2. Charge 

La présence de charge est une autre propriété relative au matériau de membrane qui influe le flux 

de perméat et le comportement de rétention des membranes. La charge d'une membrane est fortement 

affectée par le pH et la force ionique de la solution d'alimentation et dépend du matériau de membrane 

lui-même [36]. La charge de la surface de la membrane est une autre propriété importante par rapport 

au colmatage de la membrane, surtout s'il y a des particules chargées dans le fluide d'alimentation. Il 

a été indiqué que la plupart des matériaux de membranes sont chargés négativement dans des 

conditions normales [42]. 

 

I.4.3. Rugosité 

Selon Howell et Nyström [43], si la rugosité de la membrane augmente, le flux diminue et le degré 

de colmatage augmente. En utilisant des couches de Langmuir-Blodgett, un lissage de la surface de 

la membrane entraîne une diminution de la perte de flux et de colmatage [44]. La rugosité de la surface 

peut altérer le mécanisme de colmatage. La rugosité de la surface extrême empêche la formation d'une 

couche de gâteau complète, car les solutés doivent remplir et repasser les irrégularités (aspérités) sur 

la surface. Ceci a été trouvé par Marshall et al. [45] qui ont observé une rétention inférieure pour une 

membrane latérale ouverte par rapport à la même membrane avec le côté serré vers le haut. 

 

I.4.4. Taille des pores 

La structure des pores membranaires est l'une des propriétés les plus importantes d'une membrane 

car elle détermine en grande partie la sélectivité ainsi que la perméabilité d'une membrane. Les flux 

initiaux de perméat augmentent avec l'augmentation de la taille des pores [36]. Cependant pendant la 

filtration, le flux diminue plus rapidement pour les membranes possédant des pores plus larges. En 

général, le colmatage des membranes est plus dominant dans les membranes avec des tailles des pores 

plus larges, car le degré de colmatage interne augmente [36]. Meireles et al. [46] ont filtré différentes 

protéines avec trois membranes d'UF différentes avec une variation de la taille des pores (cut-off 

value). Au cours des premières minutes, la rétention était la plus faible pour la membrane avec les 

plus grands pores. Après les conditions d'état stationnaire, toutes les rétentions étaient similaires, 

Quelle que soit la membrane, Miyoshi et al. [47] ont étudié l'effet de différentes membranes 

polymériques sur la relation entre la taille des pores de la membrane et le colmatage dans un MBR 

en utilisant de l’acétate butyrate de cellulose (CAB), du polyvinyl butyral (PVB), et du polyvinylidene 

fluoride (PVDF). Leurs résultats ont révélé que le colmatage de la membrane a diminué avec 

l'augmentation de la taille des pores de la membrane pour les membranes de PVDF. Cependant, les 
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membranes CAB ont présenté une tendance inverse avec des pores plus petits présentant moins de 

tendance au colmatage que ceux avec des pores plus grands. 

 

I.4.5. Porosité et distribution de la taille des pores 

En général, les membranes d'UF ont des porosités de surface relativement faibles (environ 0.10) 

par rapport aux membranes de microfiltration. Fane et Fell [48] ont trouvé qu’en raison d'une faible 

porosité, le solvant qui s'écoule vers une membrane d'UF ne rencontrera pas une surface perméable 

de manière homogène, mais devra suivre des lignes de courant à l'ouverture de pores isolés. Ceci est 

différent pour les membranes de MF qui ont des porosités plus élevées (0.75-0.80). En raison de la 

faible porosité, les membranes d'UF présentent une polarisation locale élevée et des effets de 

colmatage aux entrées des pores. Par ailleurs, ces mêmes auteurs ont trouvé que le flux de solvant est 

plus élevé aux pores plus grands, ce qui entraîne une polarisation de concentration locale plus élevée 

conduisant à une plus grande susceptibilité au colmatage. Par conséquent, le flux global de la 

membrane est très sensible à la présence et à la population des grands pores. En général, le dépôt le 

plus important (colmatage) se produit avec des membranes avec la plus faible porosité et la plus 

grande hétérogénéité. Selon Fonteyn et al. [49], le nombre de pores les plus larges diminue à cause 

du rétrécissement des pores et le nombre de pores les plus petits diminue en raison de bouchage des 

pores pendant la filtration. En raison de ces phénomènes, le flux et le comportement de la rétention 

de la membrane se modifient pendant le colmatage. Un bon exemple de ce phénomène est donné par 

Gatenholm et al. [50] qui ont comparé la filtration de protéines avec une membrane de MF de 0.2 µm 

avec une membrane d'UF de 100 kDa. Au cours de la filtration, la rétention de protéines (après le 

traitement de bouillon de fermentation d’Escherichia coli) de MF (25%) est beaucoup plus faible en 

comparaison avec celle de la membrane d'UF (90%), mais le flux final était plus élevé pour la 

membrane d'UF. Une explication possible de ce phénomène est que le nombre de pores ouverts est 

plus réduit pour la membrane de microfiltration, ce qui entraîne un flux plus faible. Cependant, 

certains grands pores restent encore ouverts, ce qui entraîne une rétention plus faible pour la 

membrane de MF. 

 

I.5. Matériaux membranaires 

Les technologies membranaires sont apparues il y a de nombreuses années, cependant le 

développement de matériaux membranaires avec des propriétés nouvelles, la conception de modules 

et de procédés est toujours d’actualité [27]. Le bon choix d’un matériau membranaire permet de 

diminuer les interactions entre les solutés et la surface membranaire [29]. De nos jours, la plupart des 

membranes sont fabriquées à partir de polymères synthétiques [35]. Pour les applications UF et MF, 
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les polysulfones (PS) sont souvent utilisés. Des membranes à base de polypropylene (PP), d’oxyde 

de polyvinylidène (PVDF), de polycarbonates, de polyamides et des esters de cellulose sont 

également disponibles. D'autres matériaux qui sont utilisés commercialement comprennent le 

fluorure, le polyacrylonitrile (PAN) et le polypropylène. En parallèle, l'intérêt pour l'utilisation de 

matériaux en céramique a également augmenté [51,52]. Ces membranes combinent de très bonnes 

propriétés de résistance mécanique, d'inertie chimique et de réfractivité de l'alumine pure à une 

structure qui réduit au minimum les pertes de charge [53]. 

Les membranes d’OI sont souvent faites de polyamide tandis que les membranes NF sont 

construites à partir d'une variété de polymères, y compris le polysulfone et le polyimide, et les 

matériaux céramiques. Le Tableau I.3 donne un aperçu sur les matériaux membranaires et la 

procédure utilisée pour chaque matériau. 

 

I.6. Modules de filtration 

Pour utiliser les membranes dans des processus à grande échelle, il faut les intégrer dans un module 

membranaire (Figure I.6). Les caractéristiques importantes des modules comprennent la densité 

d'emballage, la facilité de nettoyage et la distribution des flux. Plusieurs géométries de modules ont 

été développées selon la gamme des membranes et leurs applications industrielles [54]. Donc, les 

membranes peuvent être classées en fonction de leur (i) géométrie, (ii) structure en vrac, (iii) méthode 

de production, (iv) régime de séparation, et (v) application. Les membranes peuvent être produites en 

géométrie plate (feuille plane) ou tubulaire (fibre creuse). Les membranes à feuilles planes sont 

emballées soit dans des modules en plaques ou en forme de spirale, tandis que les membranes 

tubulaires sont emballées dans des modules à fibres creuses. Bien que les modules à fibres creuses 

possèdent la plus grande densité d'emballage de la membrane par module, les modules enroulés en 

spirale et en plaques (châssis) sont également couramment utilisés dans les processus de séparation à 

grande échelle [55]. Les membranes ont une structure symétrique (isotropique) ou asymétrique 

(anisotropique). Les membranes symétriques ont une structure uniforme dans toute l'épaisseur de la 

membrane, alors que les membranes asymétriques ont un gradient de structure. Les propriétés de 

séparation des membranes symétriques sont déterminées par leur structure entière. D'autre part, les 

propriétés de séparation de la membrane asymétrique sont déterminées principalement par la région 

la plus dense de la membrane. Les membranes UF ont généralement une structure asymétrique pour 

maximiser sa perméabilité à la membrane [54]. 
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Table I.2. Polymères d’usage courant pour la production des membranes commerciales [54]. 

Matériau à membrane Processus membranaire 

Cellulose régénérée D, UF,  MF 

Nitrate de cellulose MF 

Acétate de cellulose GS, RO, D, UF, MF, 

Polyamide RO, NF, D, UF, MF 

Polysulfone GS, UF, MF 

Poly(ether  sulfone) UF, MF 

Polycarbonate GS, D, UF,  MF 

Poly(ether imide) UF, MF 

Poly(2,6-dimethyl-1,4-phenylene  oxide) GS 

Polyimide GS 

Poly(vinylidene  fluoride) UF, MF 

Polytetrafluoroethylene MF 

Polypropylene MF 

Polyacrylonitrile D, UF,  MF 

Poly(methyl methacrylate) D, UF 

Poly( vinyl alcohol) PV 

Polydimethylsiloxane PV, GS 

MF = microfiltration; UF = ultrafiltration; NF = nanofiltration; D = dialysis;  

PV=  pervaporation;  GS = gasseparation.  

 

I.7. Polarisation de concentration et colmatage 

Le problème intrinsèquement lié à la séparation est la rétention de particules ou solutés de taille 

supérieure au diamètre des pores de la membrane, entrainant la diminution de la perméabilité qui 

engendre l’accumulation de matière sur la surface (ou dans) la membrane. On distingue alors deux 

phénomènes, à savoir la polarisation de concentration et le colmatage. 

La polarisation de concentration résulte de l’accumulation de la matière à l’interface sous forme 

solubilisée ou dispersée. La séparation du soluté et du solvant s'effectue au niveau de la surface de 

membrane dans laquelle le solvant passe à travers la membrane et les solutés provoquent une 

augmentation de la concentration locale [56]. La matière à l’interface est dans le même état que dans 

la solution mais à des concentrations bien plus importantes. Ces concentrations importantes peuvent 

réduire la perméabilité notamment en générant une contre-pression osmotique (ΔΠ, Eq5). Ce 
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phénomène est réversible si l’on baisse la pression, la matière solubilisée ou dispersée dans la couche 

revient en solution par diffusion [57] ce type de colmatage est un phénomène réversible. 

Le colmatage (phénomène irréversible) est un problème majeur dans toutes les opérations 

membranaires. Il s'agit d'une accumulation de matière sur la surface de la membrane qui diminue le 

flux de perméat. En fonction du rapport entre le diamètre du soluté et le diamètre des pores de la 

membrane, différents types de colmatage peuvent se produire. Si les pores sont très petits par rapport 

au diamètre du soluté, la formation d'une couche dite de gâteau est favorable. C'est souvent le cas 

dans l'UF. Si les pores sont plus grands que le diamètre du soluté, différents mécanismes peuvent se 

produire. C'est le cas en MF où un blocage poreux complet et partiel peut se produire. De plus, un 

colmatage interne des pores est possible, ce qui entraîne un rétrécissement des pores. Les différents 

mécanismes de colmatage sont schématisés sur la Figure I.6. 

 

Figure I.6 : Mécanismes de colmatage des membranes poreuses. (A) Blocage complet des pores 

; (B) blocage interne des pores ; (C) blocage partiel des pores ; (D) filtration du gâteau [24]. 

 

I.7.1. Blocage complet des pores 

Si les pores sont à peu près de la même taille que les solutés, un blocage total ou partiel des pores 

peut se produire. En raison du dépôt à l'entrée des pores, l'obstruction de passage du solvant se produit. 

Ce mécanisme joue également un rôle dans les premières secondes pendant l’UF [36]. Les plus gros 

pores sont bouchés d'abord, ce qui entraîne une forte diminution et immédiat de flux. Cela a été 

démontré par l'application de l'équation de Hagen-Poiseuille pour l'écoulement à travers les capillaires 

[36]. 

I.7.2. Blocage interne des pores 

Le colmatage interne de la structure de la membrane conduit à un rétrécissement des pores. En UF, 

la quantité de colmatage interne est faible. En MF, il existe un dépôt plus important dans les pores. 
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Le dépôt dans les pores les plus grands domine le dépôt dans les pores les plus petits [36]. 

Hanemaaijer et al. [58] ont étudié l’utilité de l'emplacement des précipitations et l'adsorption à 

l'intérieur de la membrane, en mesurant des quantités de sels précipités et de protéines adsorbées, ils 

ont comparé l'adsorption de protéines avec les quantités adsorbées sur les surfaces modèles ayant des 

caractéristiques semblables à des membranes. Ils ont suggéré une lutte potentielle contre le colmatage 

de la membrane par la modification des propriétés membranaires. 

 

I.7.3. Blocage partiel des pores 

Le blocage partiel des pores peut conduire à des ponts sur les ouvertures des pores ; ce phénomène 

a été décrit par Lee et Howell [59] qui ont développé un modèle de pontage des pores. Ce modèle a 

été utilisé pour expliquer le manque de flux indépendamment de la pression avec des suspensions 

colloïdales [36]. Wentz et al. [60] ont réalisé une étude expérimentale sur la forme des courbes de la 

réduction du flux, en utilisant un microscope électronique à balayage (MEB) et des mesures de la 

taille des particules pour identifier deux mécanismes de colmatage, le blocage total et le blocage 

partiel des pores. Selon ces auteurs, un nouveau mécanisme de colmatage (blocage partiel) a été 

identifié à la fois comme un mécanisme de colmatage indépendant et comme mécanisme préliminaire 

pour compléter le blocage des pores. 

 

I.7.4. Colmatage par dépôt de surface 

Dans ce modèle, les particules se déposent par empilement les unes sur les autres, un gâteau se 

forme en raison du dépôt de particules à la surface. 

Les quatre lois de filtration peuvent être décrites par le modèle de Hermia (Eq.1) :  

𝑑2𝑡

𝑑𝑣2 = 𝑘(
𝑑𝑡

𝑑𝑉
)𝑛                        (1) 

Où t est le temps de filtration, V est le volume de filtrat, n caractérise le modèle de colmatage, et k 

permet d’évaluer les paramètres caractéristiques du modèle retenu. 

Cette équation offre la possibilité de représenter les quatre modèles de colmatage dans un système 

de coordonnées uniques. En effet, si on utilise la représentation en échelle logarithmique, la pente 

obtenue donne directement la valeur de n. D’après le Tableau I-4, on peut noter que n diminue de 2 à 

0, lorsqu’on passe des blocages complet (n = 2), standard (n = 1.5), puis intermédiaire (n = 1), et enfin 

le colmatage par dépôt de surface (n = 0). 
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Tableau I.3. Mécanisme de colmatage et sa base physique [61, 62] 

Mécanismes de colmatage n 

Complet 2 

Standard 1.5 

Intermédiaire 1 

Dépôt de surface 0 

 

I.7.4.1. Colmatage réversible 

Le colmatage réversible résulte de la fixation des matériaux de colmatage sur les surfaces 

membranaires, qui peuvent être éliminés par un procédé de nettoyage physique, ou bien une forte 

force de cisaillement (backflush). Il est également appelé colmatage amovible ou temporaire [63,64]. 

En général, le dépôt de biosolides (formation de couche de gâteau) est considéré comme le principal 

facteur provoquant le colmatage réversible [64]. Pour un fonctionnement à long terme, la dominance 

de colmatage réversible peut résulter d'une faible filtrabilité des boues et/ou d'une faible efficacité du 

nettoyage physique. Dans ce cas, des méthodes améliorées de nettoyage physique devraient être 

utilisées pour nettoyer le colmatage réversible développé à long terme [64]. 

 

I.7.4.2. Colmatage irréversible 

La formation d'une matrice forte de couche de colmatage avec des solutés lors d'une filtration 

continue entraînera la transformation d'un colmatage réversible en une couche de colmatage 

irréversible, par exemple, une formation de couche de gel sous un fonctionnement sous-critique à 

long terme [65]. Le rétrécissement des pores ou le blocage des pores est également moins réversible 

et est considéré comme un autre type de colmatage irréversible. Dans la définition classique, le 

colmatage irréversible ne peut pas être supprimé par une méthode de nettoyage physique, et il est 

considéré comme colmatage physiquement irréversible [66,67]. La méthode de nettoyage biologique 

a déjà été proposée [68]. Par conséquent, le colmatage irréversible peut également être classé comme 

colmatage biologiquement irréversible en plus de colmatage physiquement irréversible [64]. 

 

I.7.4.3. Colmatage résiduel 

Le concept de colmatage résiduel a été proposé par Kraume et al. [69] ; il ne peut pas être éliminé 

par un nettoyage inverse ou par un nettoyage d'entretien chimiquement amélioré. Une fois qu'une 

membrane a été colmatée pendant un fonctionnement à long terme, la perméabilité originale de la 

membrane n'est jamais récupérée [70]. Il existe une résistance restante qui peut être définie comme 
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colmatage irrécupérable et, il n'est pas facilement éliminé par un nettoyage chimique typique. Il est 

également appelé colmatage permanent ou colmatage irréversible à long terme, qui s'accumule au 

cours d'un certain nombre d'années et pourrait finalement déterminer la vie de la membrane [71,64]. 

 

I.8. Modélisation de la polarisation : théorie du film et modèle du gel 

Le modèle largement accepté pour la polarisation de la concentration est le modèle de polarisation 

du gel qui repose sur les principes de la théorie du film [72]. 

L'accumulation de soluté près de l'interface membranaire peut être décrite par deux manières soit 

par la description de filtration-gâteau, soit par une description selon la théorie du film [73]. Un des 

facteurs critiques déterminant les performances générales de n’importe quel système de 

microfiltration réside dans le taux de transfert de soluté ou de particule dans la couche de liquide 

adjacente à la membrane (Figure I.7).  

 

Figure I.7 : Modélisation de la polarisation (théorie du film) [57] 

 

L’écoulement du fluide à travers la membrane due à l’application d’une pression, transporte par 

convection les solutés vers la surface membranaire. La séparation du soluté et du solvant s'effectue 

au niveau de la surface de la membrane dans laquelle le solvant passe à travers la membrane et le 

soluté provoque une augmentation de la concentration locale, un effet connu comme polarisation de 

concentration. Un profil de concentration est ainsi établi à l'intérieur d'un film produit par les 

conditions hydrodynamiques. Avec la plus grande concentration à la surface de la membrane, il y 
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aura une tendance du soluté à diffuser à nouveau dans la solution en vrac selon la loi de Fick sur la 

diffusion. À l'état stationnaire, la couche limite est en équilibre dynamique qui s’établit entre le flux 

de matière transféré à travers la membrane sous l’action du gradient de pression et le flux qui diffuse 

en sens inverse sous l’action du gradient de concentration. 

𝐽(𝑥)𝐶 = 𝐷
𝑑𝐶

𝐷𝑥
                        (2) 

Ou J(x) est le flux local de filtration ou la vélocité, C concentration de particule, D le coefficient 

diffusion de la particule, et x la distance à travers la membrane. 

Si on intègre l’Eq.2 le long de l’épaisseur de la couche limite (x) et sous les conditions aux limites 

suivantes, on obtient pour : 

x=0→ C= Cm 

x=δ → C = Cb 

La relation suivante : 

𝐽𝑐 =
𝐷

𝛿
𝑙𝑛

𝐶𝑚−𝐶𝑝

𝐶0−𝐶𝑝
= 𝐾𝑙𝑛

𝐶𝑚−𝐶𝑝

𝐶0−𝐶𝑝
           (3) 

Où C0, CP, Cm sont les concentrations de soluté respectivement dans la solution, dans le perméat 

et au niveau de la membrane, K est le coefficient de transfert de matière du soluté, D est le coefficient 

de diffusion du soluté, δ est l’épaisseur de la couche limite de diffusion. 

En ultrafiltration, la concentration Cm de macromolécules près de la membrane peut atteindre la 

concentration de gel Cg. Si l’on suppose que la concentration de l’espèce dans le perméat est nulle, 

de l’Eq.3, il est possible de décrire le flux limite : 

𝐽𝑙𝑖𝑚 = 𝑘 𝑙𝑛
𝐶𝑔

𝐶0
                        (4) 

Le modèle de polarisation du gel semble avoir certaines limitations physiques, bien que dans 

certains cas, il reste encore le modèle le plus pratique du point de vue pratique [74]. 

 

I.9. Modèle de pression osmotique 

Pour les solutés qui ne se précipitent pas ou ne se gélifient pas, le comportement du flux peut être 

décrit par un modèle de pression osmotique en raison de l'accumulation de solutés dans la membrane 

pendant la filtration [75]. On suppose que l'effet d'une pression osmotique ne peut plus être négligé 

et, la base du modèle de pression osmotique est l'équation du flux :  

J =
∆P−∆π

(Rm)
                         (5) 

où ∆P est la différence de pression hydraulique, ∆π est la différence de pression osmotique et Rm, est 

la résistance de la membrane.  
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Encore une fois, on suppose un rejet de 100% et, dans ce cas, la différence de pression osmotique 

est déterminée par la concentration à la surface de la membrane, cm. Lorsque la pression appliquée 

augmente, le flux de perméat augmentera aussi. Ceci se traduit par une augmentation de la 

concentration du soluté sur la surface de la membrane (cm) et par la suite la pression osmotique 

augmente. De cette façon, l'augmentation de pression est partiellement annulée par l'augmentation de 

la pression osmotique. Si ∆π augmente rapidement avec le flux de perméat, l'augmentation de  ∆P 

peut conduire à une faible augmentation du flux du perméat [76]. 

 

I.10. Modèle de résistances en séries (cake layer model) 

Selon la compréhension des différents rôles des composants dans le colmatage des membranes, 

plusieurs modèles mathématiques ont été développés pour décrire ce phénomène. Il existe de 

nombreux modèles empiriques dans la littérature [77,78]. Cependant, ces modèles exigent 

habituellement des tests pilotes et des essais à grande échelle afin d'obtenir les constantes requises 

pour prédire le flux de perméat. Dans la plupart des cas, ces constantes ont également peu de 

significations physiques. Ces modèles offrent également un aperçu limité sur le mécanisme de 

colmatage. Parmi ceux-ci, le plus populaire est le modèle de la résistance-en-série qu’est exprimé par 

l’Eq.6 : 

 J =
∆P

μ(Rm+Rc)
                        (6) 

Où ΔP [Pa] est la pression transmembranaire, μ [Pa.s] est la viscosité de fluide, et Rm [m-1] est la 

résistance hydrodynamique de la membrane.  

Dans ce cas, Rc [m
-1] est la résistance hydrodynamique de la couche de dépôt, qui dépend de 

l'épaisseur de la couche de gâteau donnée par : 

Rc= rcδc                                 (7) 

Ici, rc est la résistance spécifique de dépôt et δc, l'épaisseur de la couche de dépôt.  

Un modèle bien connu pour la résistance spécifique d'une couche de gâteau comprenant des 

particules sphériques identiques est la relation Kozeny-Carman [79]: 

𝑟𝑐  =
180(1−𝜀)

𝜌𝑝𝑑𝑝
2𝜀3                         (8) 

Où dp est le diamètre des sphères, ɛ est la porosité de dépôt et 𝜌𝑝 est la densité des particules.   

Ce modèle, cependant, ne tient pas compte de la compressibilité de la couche de gâteau. Si une 

couche est compressible, la résistance augmentera en fonction de la pression. Cela entraînera une 

diminution du flux transmembranaire [80]. Le modèle de résistance en série a été fréquemment utilisé 

pour analyser le phénomène de colmatage. Bien qu'il soit facile à appliquer, il faut être prudent dans 

l'utilisation de ce modèle car il ne considère pas le mécanisme de blocage des pores [81]. 
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I.11. Méthodes d’amélioration de la filtration membranaire 

L’amélioration de la filtration présente et demeura un défi majeur pour l’industrie manufacturière 

et pour les chercheurs, à cause de la diminution du flux de perméat dû à la polarisation de la 

concentration et à l'accumulation de contaminants sur la surface de la membrane. Afin d'obtenir une 

amélioration du flux de perméation, un processus de nettoyage de membranes est habituellement 

nécessaire, puis l'opération entre dans le cycle suivant.  

Généralement, il existe plusieurs techniques pour améliorer le flux de perméat, on cite entre 

autres [82,83] : (i) méthodes de nettoyage chimique comprenant des acides forts et des solutions 

basiques ou des agents d'oxydation, (ii) méthodes physiques comme le contre-rinçage et l'utilisation 

de promoteurs de turbulence et, (iii) méthodes hydrodynamiques liées à la conception des modules. 

La Figure I.8 rassemble quelques techniques utilisées pour l’amélioration du flux et la diminution 

du colmatage des membranes. 

 

 

Figure I.8 : Principales méthodes pour réduire la polarisation de concentration et le colmatage [84] 

 

I.11.1. Nettoyage chimique 

Le nettoyage chimique est la méthode la plus importante et la plus utilisée pour contrôler le 

colmatage dans les séparations membranaires. Le choix du (des) agent (s) dépend du type de la 

membrane, le type et le degré de colmatage. Les fabricants de membranes recommandent 

généralement des agents appropriés pour leurs produits spécifiques. Les types d'agents sont les acides 
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(forts ou faibles), les alcalis (NaOH), les détergents, les enzymes, les agents complexants (EDTA) et 

les désinfectants. 

Le nettoyage chimique est habituellement utilisé comme technique de nettoyage en place (CIP) en 

remplissant les canaux de rétentat du module de membrane avec une solution de nettoyage contenue 

dans un réservoir de nettoyage séparé. Le module est généralement exposé à la solution de nettoyage 

pendant une période de plusieurs heures. Dans la plupart des cas, les pompes d'alimentation et de 

circulation sont utilisées pour recycler le liquide de nettoyage dans le module à haute vitesse et à 

faible pression de service. Pour les modules qui peuvent être lavés à l’inverse, les solutions de 

nettoyage peuvent être introduites du côté du perméat de la membrane. La fonction de la solution de 

nettoyage est d’éliminer et, dans certains cas, de dissoudre des matières colmatantes qui adhèrent 

fortement à la surface de la membrane. 

 

I.11.2. Nettoyage physique 

Le nettoyage physique est normalement et largement obtenu soit par un fléchissement arrière, c'est-

à-dire en inversant le fluide ou la relaxation, ce qui supprime tout simplement la perméation tout en 

continuant à parcourir la membrane avec des bulles d'air [70]. Avec les recherches croissantes sur le 

nettoyage physique, une série de stratégies différentes ont également été proposées ; on peut citer 

l’utilisation des ultrasons en ligne [83], l'ajout de particules et de supports suspendus [85], et le 

nettoyage mécanique [86]. La vibration est également une méthode de nettoyage physique 

prometteuse dans les MBR [87]. Les procédés mentionnés ci-dessus sont habituellement réalisés in 

situ, tandis que le balayage d'éponge et le flottage d'eau sous pression sont utilisés ex-situ pour 

récupérer la perméabilité de la membrane. En général, le nettoyage physique, qui est adopté pour 

éliminer le colmatage réversible (par exemple, dépôt de bio-solides et couche de gâteau), est moins 

efficace par rapport au nettoyage chimique. Cependant, il ne nécessite aucun réactif chimique, et il 

est donc moins susceptible de provoquer une dégradation ou endommagement de la membrane, à 

l'exception d'un nettoyage mécanique dur [64]. 

 

I.11.2.1. Nettoyage in-situ et ex-situ 

Sur la base du fait que les modules de membrane restent dans le bioréacteur à membrane pendant 

le nettoyage, le nettoyage des membranes peut être classé dans «in-situ» (nettoyage en ligne) et 

nettoyage «ex-situ» (nettoyage hors ligne) [88]. En général, le nettoyage in-situ est préféré pendant 

le fonctionnement par rapport au nettoyage de la membrane ex-situ. Le nettoyage in situ est effectué 

plus souvent que le nettoyage ex situ. L'intervalle de temps pour le nettoyage ex situ est généralement 

une fois tous les 1 à 3 ans [88]. Tandis que le nettoyage in-situ peut être effectué toutes les 10 min, 
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ou semaines, ou plusieurs mois en fonction des conditions de colmatage de membrane et des stratégies 

de nettoyage utilisées [66,82]. 

 

I.11.3. Création d’instabilité 

Il est possible de limiter l’ampleur de la polarisation de concentration par l’augmentation du 

cisaillement à la surface de la membrane ou bien par l’utilisation de promoteurs de turbulence [89]. 

Dans la filtration classique de l’écoulement tangentiel (CFF), on obtient des vitesses de cisaillement 

élevées à la surface de la membrane si on augmente la vitesse tangentielle du fluide le long de la 

membrane et on réduit le diamètre du tube ou l'épaisseur du canal, ce qui génère des gradients de 

pression axiaux importants [90]. 

Des obstacles, des promoteurs de turbulence, et des inserts sont utilisés pour créer des instabilités, 

comme les tourbillons de Dean ou les micros turbulences [91]. L’inconvénient possible de ces 

systèmes est le problème de nettoyage, car des zones mortes sont ainsi générées [92]. 

 

I.11.3.1. Promoteurs de turbulence 

L'idée d'utiliser des promoteurs de turbulence statique, lors des processus de filtration 

membranaire dans l’écoulement tangentiel, n'est pas nouvelle. La favorisation de la turbulence par 

l'introduction des déflecteurs intérieurs est exécutée pour améliorer le transfert de masse de soluté 

lors de filtration membrane. Selon Yaxthiasson et al. [93], le but principal de ces promoteurs 

turbulents est de diminuer la demande d'énergie dans le fonctionnement de la membrane en forçant 

l'écoulement vers la surface de la membrane et ainsi d'atteindre le même transport de masse effectif 

à faible vitesse de circulation. Plusieurs travaux de recherches [82] ont été réalisés pour élaborer une 

stratégie pour contrôler l'accumulation de ces résistances supplémentaires pendant l'opération. 

L'utilisation d'inserts, tels que des grilles métalliques [73], des mélangeurs statiques [94], des tiges 

statiques [95], des fils en spirale [77], des inserts en forme de disques et de beignets [78] et, des 

déflecteurs hélicoïdaux [96], dans une membrane tubulaire a été étudiée expérimentalement dans 

différents procédés membranaires. Parmi les approches testées, l'utilisation des déflecteurs 

(promoteurs de turbulence) au niveau des parois et dans le milieu de la membrane tubulaire (Figure 

I.9) est une simple et prometteuse opération pour améliorer le flux de perméat [83]. 
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Figure I.9 : Diagramme schématique de la membrane tubulaire avec bouleau [83] 

 

I.11.3.2. Jets intermittents 

Cette technique consiste à superposer un jet instationnaire à l’écoulement principal par fermeture 

d’une valve pneumatique à un intervalle régulier. L’effet engendré est la création de vortex 

régulièrement espacés le long de la membrane. Cette technique a été utilisée par Frappart et al. [97] 

pour l’augmentation des flux en filtration tangentielle. 

 

I.11.3.3. Écoulements pulsés 

Les activités de recherche en cours [98,99] laissent supposer qu'une augmentation de l'efficacité 

de nettoyage peut être obtenue par l'application d'un flux pulsé. L'écoulement pulsé peut être engendré 

par la pulsation de la solution d'alimentation, par vibration de la pompe, par ultrasons ou par d'autres 

moyens [100]. Un débit d’alimentation pulsé permet d’augmenter la vitesse d'écoulement et par 

conséquence celui-ci a tendance à rompre la couche de dépôt à cause de l'augmentation des 

contraintes de cisaillement agissant sur la surface de la membrane. Les pulsations de débit provoquent 

une modification du profil de vitesses. 

Un flux pulsé se compose d'une vitesse moyenne du fluide (écoulement stationnaire) wstat et un 

composant oscillant superposé wos. Le paramètre principal pour caractériser le flux pulsé est 

l'ondulation W, un rapport sans dimension de la vitesse d'oscillation maximale (wos, max) et 

stationnaire ou moyenne. 

𝑊 =
wos,max

𝑤̅
                                                                                                                                    (9) 

La vitesse moyenne pour un intervalle d'oscillation tos est définie comme : 

𝑤̅ =
1

𝑤
∫ 𝑤(𝑡)𝑑𝑡

𝑡0𝑠

0
                                                                                                            (10) 

avec w(t) = wstat+ wos= wstat+ wos ,max sin(ω t) 

Il est rapporté par Schöler et al. [98] que selon la théorie (Dettmann), une ondulation de valeur 

W>1 conduit à une inversion de flux temporaire à proximité de la paroi (Figure I.10). Une ondulation 
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plus élevée peut conduire au sous-couche visqueuse (viscous sublayer) et à la formation de 

tourbillons. 

 

 

Figure I.10 : Profils de vitesse du flux pulsé pour différentes ondulations [100] 

 

I.11.4 Backflushing et backpulsing 

Le backpulsing et le backflushing se produisent lorsque le flux de perméat est forcé par une contre-

pression appliquée sur le côté de perméat de la membrane (Figure I.11) dans le but de retirer les 

solutés accumulés dans les pores de la membrane ou sur la surface de la membrane (colmatage 

réversible). La différence entre le backpulsing et le backflushing est la fréquence des impulsions et la 

durée des retrofiltrations ; le backflushing a une fréquence plus élevée et une durée de quelque 

seconde ou minutes [101] tandis que le backpulsing a une durée très cours (<1s) [102]. 

 

 

Figure I.11 : Illustration schématique d'une filtration régulière et d'un backpulsing [101] 
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Le backpulsing et le backflushing sont efficaces pour supprimer le colmatage sur la surface des 

membranes (colmatage réversible). Dans ces procédures, un liquide propre est injecté dans le sens 

inverse de filtration dans le coté de perméat vers le coté de rétentat. Les dépôts sur la membrane sont 

soulevés et par la suite évacués par l’écoulement. Bien que le backflushing diminue le temps effectif 

de fonctionnement et entraîne une perte de perméat par rapport au flux d'alimentation, il a été rapporté 

dans la littérature [103] que le flux moyen par cycle est peut-être beaucoup plus élevé que le flux à 

long terme lorsque le backflushing de membrane n'est pas utilisé. 

 

I.11.5. Écoulements diphasiques gaz-liquide 

Une technologie possible pour l'amélioration du flux est l’injection d'air. Lorsqu'il est couplé à la 

filtration sur membrane, cette technique consiste à injecter de l'air directement dans le compartiment 

de concentré avec l'alimentation. Un flux intermittent gaz/liquide à deux phases est ensuite généré 

sur la surface de la membrane. Ce procédé est efficace pour l'amélioration du flux dans l'ultrafiltration 

et la microfiltration, avec différentes géométries membranaires (fibre creuse, membrane tubulaire ou 

plate) et pour de nombreuses applications comme la filtration de suspensions d’Escherichia coli [104], 

de protéines et de suspensions de levure de boulangerie [105] et de suspensions d'argile [106]. 

 

I.11.6. Champs électriques 

Les champs électriques ont été utilisés pour améliorer la filtration membranaire. Pendant la 

filtration assistée par champs électriques, les particules chargées s’éloignent de la surface de la 

membrane. Par conséquent, la polarisation de concentration est réduite et le flux est augmenté [107]. 

Les applications des champs électriques couvrent aujourd’hui la séparation de nombreuses substances 

naturelles telles que la séparation des protéines par microfiltration [108] et l’ultrafiltration de jus de 

fruits [109]. 

 

I.11.7. Filtration dynamique 

La filtration dynamique augmente la vitesse d’écoulement du fluide et par conséquent améliore les 

contraintes de cisaillement sur la surface de la membrane à l’aide d’une partie mobile, telle qu'une 

membrane tournante ou un disque tournant à proximité d'une membrane circulaire fixe ou par 

vibration de la membrane, longitudinalement ou torsionnellement autour d'un axe perpendiculaire. 

Dans cette partie, on va énumérer les principaux systèmes de filtration dynamique de type industriel 

ou de laboratoire. Ces modules sont cités en détail et étudiés par certains auteurs [110,111]. 
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I.11.7.1. Systèmes multi-compartiment avec disques rotatifs ou rotors entre membranes fixes 

I.11.7.1.2. Filtre Dyno 

La filtration dynamique membranaire avec le filtre Dyno est un procédé de flux croisé très 

polyvalent et performant pour la micro-, ultra- ou diafiltration de particules micro- à nano-

dimensionnées. Le fonctionnement du filtre Dyno est basé sur le principe de la filtration par agitation, 

il se compose de plusieurs modules de filtre en forme de disque qui sont disposés en série et forment 

un système de chambre hermétiquement et complètement fermé. La structure des modules et les 

équipements du filtre Dyno sont présentés dans la Figure I.12. 

 

 

DYNO Membrane (type L, AF = 6 m², 15 modules) 

Figure I.12 : Structure de modules et équipements industriels du filtre Dyno [112] 

 

Le Dyno est fabriqué par la société BokelaGmbH (Karlsruhe, Allemagne) avec une surface de 

membrane variant entre 0.13 et 12 m2 et une pression maximale de 600 kPa. Il est disponible avec 

des membranes en polymères ou en céramiques [113]. 

 

I.11.7.2. Systèmes de filtration à disque tournant (RDM)  

L’une des premières utilisations du système disque rotatif a été publiée en 1995 par Lee et al. 

[114] ; ils ont utilisé un petit dispositif de 15 cm de disque rotatif devant une membrane plate 

circulaire de 137 cm2 de surface (nylon membrane 0.2 µm) pour la concentration de cellules de levure 

recombinantes contenant un produit intracellulaire (Figure I.13). En 1996, Frenander et Jonsson [115] 

ont utilisé ce système pour la séparation de protéines de cellules bactériennes en utilisant la 

microfiltration tangentielle. 
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Figure I.13 : Section transversale de Filtre dynamique à membrane de dimensions à l'échelle du 

laboratoire (DMF LAB6'") [114] 

 

Le système de disque rotatif (RDM) a été reproduit dans le laboratoire de génie des procédés à 

l’université de technologie de Compiègne (UTC) par un groupe de chercheurs depuis une vingtaine 

d’années [116,117]. Ce système (Figure I.14) a été fabriqué selon un premier design puis a été 

redésigné à cause des besoins techniques pour améliorer le flux de filtration. Ce procédé a, jusqu’à 

présent, été utilisé avec succès pour le traitement des eaux usées, purification des jus, concentration 

de protéines de lait [118,119].  

À cause du colmatage des membranes et la diminution des flux, qui sont des problèmes importants 

dans la clarification du jus de chicorée pour la production d'inuline par le procédé membranaire, Luo 

et al. [120] ont utilisé un module de disque rotatif (RDM) équipé de quatre membranes de MF et d’UF 

pour traiter l'extrait de la racine d’endives sauvage, et pour étudier le comportement de flux du 

perméat sous l’effet des forces élevées de cisaillement. Ils ont montré que l’augmentation de la vitesse 

de rotation du disque peut réduire la polarisation de concentration et le colmatage en dépôt (gâteau), 

et donc d'améliorer le flux de perméat.  Zhu et al. [121], en utilisant le système RDM, ont étudié des 

caractéristiques qualitatives et des comportements d'UF de jus de chicoré, obtenu à des températures 

différentes de champ électrique non traité et pulsé, (PEF) pour traiter les racines de chicoré.  
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Figure I.14 : Schéma du module de disque rotatif de l’UTC avec disque équipé d'aubes [116,122] 

 

Luo et al. [123] ont étudié aussi le traitement des eaux usées contenant un détergent de nettoyage 

(lave-vaisselle) en utilisant un module de disque tournant équipé d'une membrane de NF. Ils ont 

montré la haute performance de haut cisaillement de la filtration dynamique dans le traitement des 

eaux usées par NF en utilisant le système RDM pour l’amélioration du flux de perméat, ou la 

réduction de la DCO, en raison de la réduction de la polarisation de la concentration, de sorte qu'un 

prétraitement UF n'était pas nécessaire. Également, Luo et al. [124] ont étudié le traitement de l’eau 

usée de l’industrie laitière par NF ; ils ont utilisé un module de RDM et une membrane NF (NF70, 

Dow-Filmtec). Ding et al. [125] ont utilisé ce module dans l’UF de lait écrémé ; ils ont utilisé un 

disque lisse et un disque équipé d'ailettes de 6 mm d’hauteur tournant à grande vitesse angulaire 

près d'une membrane circulaire de 50 kD. Brou et al. [126] ont ce même système pour étudier la 

récupération des exopolysaccharides (EPS) produits par des bactéries par MF. Brou et al. [127] ont 

également utilisé le disque rotatif (RDM) pour étudier la performance obtenue par le disque rotatif 

équipé d’aubes droites de différentes hauteurs en utilisant des suspensions de levure de boulanger 

comme liquide d'essai. Par ailleurs, Moulai-Mostefa et al. [128] ont utilisé ce système pour l’UF de 

solutions tensioactives et pour le traitement des émulsions huile-dans-eau. Selon ces auteurs, la 

séparation de la phase huileuse à partir d'effluents huile-eau est très difficile par les procédés 

traditionnels. Ils utilisé le procédé de dynamique d’UF et, ils ont montré que la turbidité de la solution 

initiale à 4 % (21 900 NTU) pouvait chuter à 2 NTU dans le perméat après 15 min de filtration, ce 

qui représente une rétention de 99.5 % de l'huile. Ils ont montré aussi le rôle des ailettes dans 

l’amélioration du flux de perméat. 
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I.11.7.3. Systèmes à membranes tournantes 

Un autre système multidisque, mais avec des membranes tournantes, est produit par Spintek 

(Huntington, CA, USA) avec une surface de membrane maximale de 2.3 m2 pour les modules de 

laboratoire et 13.9 m2 pour le module industriel. Initialement disponible avec des membranes 

organiques, il peut maintenant recevoir des membranes minérales (Figure. I.15). Les seuils de coupure 

disponibles pour les membranes varient entre 200 Da et 3 µm. La vitesse de rotation de l’arbre de 

rotation peut atteint des vitesses tangentielles supérieures à 20 m s-1. Et la pression admissible dans 

le module est d’environ 10 bars. 

 

 

Figure I.15 : Multidisque membrane tournante filtre (Spintek) [129] 

 

I.11.7.4. Systèmes à membranes vibrantes 

Le VSEP (New LogicResearch, Inc.) est un système de séparation à membranes qui a été utilisé 

pour extraire de l'eau supplémentaire à partir de solutions hautement salines [130]. Une conception 

originale connue sous le nom amélioration de cisaillement par le traitement vibratoire (VSEP), a été 

proposé en 1992 par Armando et al. [131].  

Il se compose d'un empilement de membranes organiques circulaires de 503 cm2 de surface (rayon 

intérieur de 4.7 cm et rayon extérieur de 13.5 cm) séparées par des joints et des collecteurs de perméat 

(Figure I.16), placés sur un arbre de torsion vertical tourné en oscillations azimutales par une base 

vibrante, cet arbre amplifie les vibrations générées à la plaque de fond par un moteur d'entraînement 

excentrique. Le taux de cisaillement sur la membrane est créé par l'inertie du rétentat qui se déplace 

avec un déphasage de 180° avec la membrane et varie sinusoïdalement avec le temps et 

proportionnellement au rayon. Le module industriel (série LP) peut travailler jusqu’à des pressions 

d’environ 70 bars et des températures de 80°C. 

À cause de l'utilisation de la résonance, ce système est meilleur pour la consommation d’énergie 

car il permet de minimiser la puissance nécessaire pour produire les vibrations.  
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Le VSEP a été largement utilisé dans le traitement de divers flux d'eaux usées. Ces applications 

comprennent l'élimination des hydroxydes métalliques dans les eaux usées des usines chimiques, le 

traitement des émulsions huile-dans-eau et la réduction de la demande chimique en oxygène (DCO), 

du COT (carbone organique total) et de la DBO (demande biologique en oxygène) dans les effluents 

des usines de pâtes et papiers [131]. 

 

 

Figure. I.16 : Schéma de la série L du module de laboratoire VSEP à membrane unique oscillant 

autour de son axe vertical [97, 132]. 

 

Moulai-Mostefa et al. [133] ont étudié l’application d'un système de filtration amélioré par 

cisaillement vibratoire (VSEP) pour la séparation de l'eau des émulsions huile dans l’eau. Jaffrin [90], 

dans sa revue, il cite une comparaison de performances entre le système vibrant (VSEP) et un module 

de disque tournant (RDM) dans la microfiltration (MF) de suspensions de levure et dans 

l’ultrafiltration (UF) de lait écrémé. Il a fait une bonne comparaison technique de différentes 

conceptions à la lumière de la mécanique des fluides et des considérations énergétiques. 

Al-Akoum et al. [134] ont utilisé ce module (VSEP) pour étudier la séparation des micelles de 

caséine des protéines de lactosérum de lait écrémé reconstitué à partir de lait en poudre à basse 

température. Dans le domaine agroalimentaire, le VSEP a été utilisé pour des recherches sur le 

traitement de divers produits laitiers [132]. Ces travaux ont été réalisés sur un domaine allant de la 

microfiltration à l’osmose inverse suivant les applications souhaitées [135, 136].  
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I.11.7.5. Système de multi shaft disc (MSD) 

Bien que les applications industrielles de ces systèmes existent, peu de travaux ont été cités dans 

la littérature [90]. Ce système a été proposé par la société Westfalia Separator (Allemagne). Il est 

composé de deux arbres creux tournant à la même vitesse contenante chacun six membranes en 

céramique montées en chevauchement (Figure I.17).  

 

Figure I.17 : Schéma du pilote MSD [113,222,137] 

 

I.11.7.6 Filtre à disque à un arbre 

Le filtre à disque à un arbre ou (single shaftdisk filter, SSDF) combine sensiblement la 

performance de haute filtration avec la réduction significative de service et de coût de l’opération de 

filtration. La consommation d’énergie n’est pas élevée pour ce modèle, il peut avoir des 

consommations énergétiques comprises entre 0.12 et 0.17 kW.h-1. Le filtre SSDF est exploité sous 

l’effet de la pression avec des membranes céramiques ayant des surfaces comprises entre 0.5 et 100 

m2, pour que l'apport en oxygène soit sensiblement réduit. Le nettoyage du filtre SSDF est facile. Ce 

dernier est utilisé dans la purification et la clarification des jus de fruit [138]. 

 

I.11.7.7 Système optifilter™ CR 

Ce système est conçu par la société Metso-Paper. L'Optifilter CR est un appareil avancé basé sur 

une séparation physique fine à haut niveau moléculaire, de type lame et cadre, dans laquelle les 

membranes plates sont fixées sur les deux côtés des cadres filtrants. Ils sont empilés les uns sur les 

autres. Entre chaque cadre, il y a un rotor qui crée une turbulence afin d'améliorer la capacité du filtrat 

et de réduire l'effet de colmatage (Figure I.18). La surface totale de membranes peut atteindre 140 m2 

[122]. L’OptiFilter™ CR est utilisé en ultrafiltration, nanofiltration ou osmose inverse, il remporte 
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un certain succès dans l’industrie des pâtes et papiers pour réduire la consommation d’eau. Ce système 

a été étudié pour le traitement d’effluents d’industries de peinture [122,139]. 

 

 

Figure I.18 : Système OptiFilter™ CR 1000 dans une unité industrielle de récupération de  

Pigments de peinture [140] 

 

I.11.7.8 Systèmes à cylindre rotatif 

Les premiers systèmes de filtration dynamique commercialisés étaient de type écoulement de 

couette (entre deux cylindres) avec des membranes cylindriques tournant à l'intérieur d'un boîtier 

cylindrique concentrique, comme le filtre Biodruck (Sulzer AG, Winterthur, Suisse) et la biofiltration 

rotative de référence (Membrex, Garfield, NJ, USA) [141]. Ce concept profite des tourbillons de 

Taylor créés dans les grands nombres de Taylor (lorsque le nombre de Taylor dépasse le seuil critique 

de 41.3) dans l'espace annulaire entre les membranes et le logement qui augmentent le taux de 

cisaillement par rapport au flux Couette classique [142]. Une autre membrane peut être montée sur le 

boîtier fixé, mais la surface maximale de la membrane des systèmes commerciaux semble avoir été 

d'environ 2 m2. L'application la plus réussie de ce concept était le filtre à cellules plasmatiques 

(Hemascience, Santa Ana, CA, États-Unis) introduit en 1985 pour la collecte par plasma des 

donneurs. 

 

I.12 Applications des procédés membranaires dans l’industrie 

I.12.1 Production alimentaire 

Le procédé membranaire a révolutionné l'industrie laitière et a conduit au développement de 

nouveaux produits. Cette révolution a été réalisée au cours des 34 dernières années et englobe non 

seulement l'UF, la NF mais également la MF [143]. En 2001, plus de 450 000 tonnes de fromage ont 
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été fabriquées à l'aide d'une technologie d’UF [144]. L'histoire de la fabrication de fromage à l'aide 

de membranes, a débuté à la fin des années 1960 avec l'invention du processus MMV [145,146]. Ce 

processus, nommé d'après ses inventeurs [145], a ouvert de nouvelles voies pour des progrès 

significatifs dans la fabrication de fromages, y compris l'amélioration de l'efficacité de l'usine, 

l'augmentation du rendement du fromage, le développement d'un processus continu et les possibilités 

de créer de nouvelles variétés de fromage [144]. 

Les applications de la séparation des membranes ont été utilisées dans l'industrie alimentaire il y 

a plus de vingt ans [147]. En plus de l'industrie laitière, les membranes sont utilisées dans le traitement 

des jus et dans l'industrie du sucre. Dans le domaine des jus de fruits, l'application majeure des 

membranes concerne la clarification par MF ou UF [148]. L'industrie du jus de pomme a profité du 

potentiel des membranes en raison de l'exigence de la limpidité et d'une grande production qui justifie 

l'investissement à long terme [148]. Les principaux avantages de la technologie des membranes sont 

l'économie d'énergie et la meilleure qualité des produits. Le prix d'un appareil à membrane est 

coûteux, et malgré sa faible consommation d'énergie, les coûts augmentent assez vite [149]. Dans le 

Tableau I.5, sont rassemblées quelques applications des procédés membranaires dans l’industrie 

alimentaire. 

La filtration membranaire a été proposée comme une alternative pour simplifier considérablement 

le processus de purification et de diminuer la consommation énorme d'énergie dans l'industrie 

agroalimentaire en raison de l'opération à haute température [120]. Des études précédentes sur la 

purification du jus ont été effectuées en appliquant une microfiltration et ultrafiltration, pour certain 

auteur ont mis en évidence des avantages tels qu'une quantité de productivité élevée, un faible coût 

d'exploitation et une qualité élevée des produits [150,151]. 

Tableau I.4 Exemples d’applications membranaires dans les applications alimentaires [152] 

Application Produits Procédé membranaire Industrie 

Vieille stérilisation Lait MF Laiterie, boissons 

Clarification  Jus de fruits, sirops MF/UF Boissons, maïs, Fraisage 

Séchage/ 

Épaississement 

Petit lait UF/RO Pomme de terre, 

Produits laitiers 

Dessalage Eau, fromage RO/ED Laiterie, boissons 

Concentration Jus de fruits, sucre 

 

RO Boissons, sucre 

raffinage 

Fractionnement Œufs   UF Volaille 

Récupération de 

produits 

Acide lactique, acide 

citrique 

UF/ED Biotechnologies 
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I.12.2 Traitement des effluents industriels 

Les effluents industriels sont multiples et complexes, les normes de rejets sont de plus en plus 

strictes et la réduction des empreintes environnementales, carbone et eau, est devenue une priorité. 

Le traitement des effluents industriels nécessite l'élimination des solides en suspension (SS)et autant 

de matières organiques que possible [153] pour la purification et la réutilisation éventuelle. 

L'élimination peut être réalisée par gravitation (très lente), par coagulation (dépendante de la charge 

électrique), par traitement thermiques et biologiques et par floculation (non dépendante des charges 

électriques et la plus rapide) [154]. 

Les processus de traitement biologique sont essentiellement des processus naturels accélérés, ils 

existent deux types de processus distincts, traitement en aérobie et traitement en anaérobie. Le premier 

type de procédé est l'application la plus générale pour le traitement des eaux usées, tandis que la 

digestion anaérobie trouve une application étendue pour le traitement des boues résiduaires et de plus 

en plus pour le traitement concentré des eaux usées, en particulier les eaux usées des industries de 

transformation des produits agricoles [155,156]. Des exemples de traitements thermiques sont les 

techniques d'évaporation et de distillation [157,158]. Un inconvénient de ces techniques est la haute 

consommation d'énergie pour évaporer l'eau des déchets. 

Le processus de coagulation/floculation peut être utilisé comme prétraitement avant le traitement 

biologique afin d'améliorer la biodégradabilité des eaux usées pendant le traitement biologique [159]. 

Cependant, l’application de filtration membranaire dans le traitement des effluents industriels a connu 

un développement considérable en raison des avantages apportés par ce procédé propre.  

Il existe des nombreux exemples de traitement par procédés membranaires des eaux usées générées 

par différentes industries, comme l’industrie laitière [160], l'industrie pharmaceutique [161] et 

l'industrie pétrochimique [162]. Dans l'industrie laitière, l'eau est utilisée dans toutes les étapes de 

l'industrie, y compris le nettoyage, la désinfection, le chauffage, le refroidissement et le lavage des 

sols. Naturellement, le besoin de l'industrie pour l'eau est énorme [163]. En général, les déchets de 

l'industrie de la transformation des produits laitiers contiennent une forte concentration de matières 

organiques telles que des protéines, des hydrates de carbone et des lipides, une forte DBO et une 

DCO, et des concentrations élevées de matières solides en suspension et de graisse à huile en 

suspension. Tous ces traitements nécessitent des traitements spécialisés pour prévenir ou minimiser 

les problèmes environnementaux [164]. 

 

I.12.3. Dessalement de l'eau de mer 

Le dessalement par osmose inverse de l'eau de mer (SWRO) est de plus en plus souligné en tant 

que stratégie de conservation des ressources limitées en eau douce. Le colmatage de membranes de 



Chapitre I                                                                                                                                       Synthèse Bibliographique 

38 
 

SWRO et la haute consommation d’énergie [165] ont un impact significatif sur le fonctionnement des 

usines de dessalement. Les substances de colmatage membranaire de SWRO consistent en i) 

colmatage biologique (biofouling) (48%), ii) colloïdes inorganiques (18%), iii) composés organiques 

(15%), iv) silicites/silicates (13%), v) gisements minéraux (6%) et vi) coagulants (5%) [166,167]. 

Une préoccupation majeure pour les systèmes d'OI reste le coût dicté par la consommation d'énergie 

et les coûts de remplacement de la membrane. Les paramètres de coûts qui peuvent être optimisés à 

l'avenir comprennent l'alimentation électrique, le remplacement de la membrane et les produits 

chimiques ajoutés. Les systèmes d'automatisation peuvent contribuer à une plus grande fiabilité et à 

la sécurité des installations, ainsi qu'à une réduction du colmatage des membranes et à un meilleur 

contrôle des fautes [168]. La consommation d'énergie de dessalement de l'eau de mer dépend de 

plusieurs facteurs tels que, la concentration d'eau d'alimentation, la méthode de dessalement, les 

caractéristiques physiques et chimiques de l'eau d'alimentation, l'existence et le type de système de 

récupération d'énergie, les conditions de fonctionnement et, l'emplacement de l'usine de dessalement 

[169]. 

 

I.13. Conclusions et positionnement du sujet 

La présentation de l’état de l’art de cette étude a mis en évidence, dans un premier temps, une 

brève définition de la membrane (l’outil de filtration) ; ce dernier a été bien discuté avec un schéma 

illustrant le principe de filtration, et ses méthodes. Les différents procédés de filtration (tangentielle 

et frontale) et leurs caractéristiques ont été citées. Le colmatage des membranes comme nous l’avons 

déjà cité et les méthodes de sa réduction ou de son élimination et aussi la modélisation de ce 

phénomène construit notre parcours de recherche dans ce modeste travail. Ce phénomène reste un 

sujet d’actualité pour les chercheurs que ce soit au niveau de laboratoire ou à l’échelle industrielle. 

C’est pour cette raison que nous avons opté pour ce thème de recherche dans l’espoir d’apporter notre 

contribution à une technologie en pleine essor dans les pays développés. 

Pour entamer les grands axes de ce problème, nous avons préalablement commencé cette étude 

par un travail expérimental où nous avons déterminé le flux de perméat en fonction du temps et pour 

certaines pressions, où nous avons remarqué la diminution du flux. Ce déclin de flux nous a incité à 

utiliser la CFD dans le but de connaître et prédire la distribution de la pression et de la contrainte de 

cisaillement sur la surface de la membrane. Nous avons également tenté à travers cette étude de 

déterminer l’allure de la couche de dépôt sur la surface de la membrane en utilisant un autre fluide 

(CaCO3) que celui utilisé pour la détermination de la distribution de la pression sur la surface de la 

membrane. 
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II.1 Introduction  

Le présent travail consiste en l’étude du procédé d'UF du jus de chicorée à une échelle pilote 

(avec un réservoir de 1 litre) et l’amélioration de la performance de filtration à l'aide du RDM 

(système de filtration dynamique). Dans cette étude, une planification expérimentale de type 

surface de réponses (RSM) a été utilisée pour déterminer les conditions de traitement optimales 

(pression transmembranaire et taux de cisaillement) pour un flux moyen maximal et une 

consommation d'énergie spécifique minimale.  

Dans ce chapitre, on discutera en premier lieu les principales méthodes et matériel utilisés 

pour la réalisation de cette étude expérimentale de filtration. On introduira brièvement le 

procédé de purification du jus de Chicorée à l’échèle industrielle et à l’échèle de laboratoire, 

puis on citera le matériel utilisé dans la purification. On établira par la suite les résultats 

expérimentaux et théoriques de cette étude. 

 

II.2 Extraction et purification de jus de chicorée 

Le jus de chicorée a été extrait des racines de chicorée (fournies par COSUCRA, Belgique). 

Les racines de chicorée fraîches ont été tranchées puis prétraitées par un champ électrique pulsé 

(PEF) pendant 50 min par un générateur pilote de PEF (Hazemeyer, France). Les tranches de 

chicorée prétraitées ont été placées dans un extracteur pilote à contre-courant où la température 

de diffusion variait entre 30 et 80°C, et la durée de diffusion était de 90 min. La construction et 

le principe du fonctionnement du diffuseur et les détails des expériences de diffusion ont été 

rapportés dans des travaux antérieurs [170]. Les jus extraits provenant de différentes conditions 

de diffusion ont été préfiltrés par un tamis de taille de pores de 0.25 mm ensuite mélangés, puis 

divisés en portions de 1.5 L et stockés à la température de -20°C jusqu'à utilisation ultérieure. 

Le jus extrait contient 8.5 à 12% de matière soluble et 9 à 11% d'inuline.  

Afin de purifier le jus obtenu contenant de l'inuline et d'autres impuretés (principalement en 

raison de la température d'extraction élevée), des opérations complexes sont nécessaires. Le 

processus de purification se compose principalement de deux étapes. Dans la première étape, il 

existe des prélèvements, du calage, de la première carbonatation, de la première filtration, de la 

deuxième carbonatation et de la deuxième filtration [171]. Ensuite, la déminéralisation des jus, 

la décoloration, l'évaporation et le séchage par pulvérisation sont utilisés pour une purification 

supplémentaire et une production commerciale d'inuline. Bien que la technologie de 

purification conventionnelle puisse éliminer efficacement les substances insolubles et certaines 

substances solubles, elle nécessite beaucoup de travail, prend du temps et ne respecte pas 

l'environnement.  
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Une étude précédente [172] a montré que l'application du champ électrique pulsé (PEF) 

conduit à une extraction non thermique ou thermiquement modérée plus sélective des 

composants actifs à partir de diverses plantes. Ensuite, on peut obtenir du jus extrait avec une 

qualité supérieure. En outre, le traitement PEF permet de diminuer la consommation de citron 

et de faciliter le processus de purification.  

Cependant, comme d'autres procédés de filtration axés sur la pression, l'ultrafiltration du jus 

de chicorée est soumise à une diminution du flux de perméat avec le temps. Ce phénomène est 

le principal obstacle qui limite le développement de l'application de filtration dans un domaine 

industriel. Le colmatage des membranes dans la filtration des jus est causé par l'accumulation 

d'espèces macromoléculaires ou colloïdales (telles que la pectine, les protéines et les colorants) 

sur la surface de la membrane ainsi que dans les pores de la membrane. Afin de profiter du 

processus de filtration et de promouvoir son application à l'échelle industrielle, divers efforts 

ont été réalisés pour contrôler ou éliminer le colmatage des membranes, y compris le 

prétraitement du jus d'alimentation [173], l'utilisation de la membrane anti-fouling [174], 

modification de la méthode de fonctionnement (filtration par flux transversal et processus 

amélioré par cisaillement) [175]. Parmi ces approches, le module de disque rotatif (RDM) est 

considéré comme techniquement rigoureux et économiquement attractif. Grâce à la vitesse de 

cisaillement élevée (1-3 × 105 s-1) générée par la rotation du disque près de la surface de la 

membrane, les principales causes de colmatage des membranes telles que la polarisation de la 

concentration, la formation de gâteau et le colmatage des pores membranaires [176,177] 

pourraient être effectivement contrôlés ou même éliminés.  

Pendant le processus de filtration par le système RDM, la pression transmembranaire (PTM) 

et le taux de cisaillement sont deux paramètres clés de fonctionnement, car la pression 

transmembranaire (PTM) joue le rôle de force entraînée pour l'augmentation du flux et le 

colmatage de la membrane, et le taux élevé de cisaillement pourrait éliminer le colmatage des 

membranes au prix de la consommation d'énergie. Par conséquent, il sera intéressant 

d'optimiser les performances de filtration et de minimiser sa consommation d'énergie en 

étudiant les interactions de ces deux paramètres d'opération et leurs effets sur le comportement 

de la filtration.  
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II.3 Matériel et méthodes 

II.3.1 Module à disque rotatif  

Le module à disque rotatif contient un disque métallique avec ailettes et/ou sans ailettes ; ce 

dernier tourne à des vitesses différentes qui ne dépassent pas 3000 tr/min au voisinage d’une 

membrane circulaire d’une surface de 190 cm2   supportée par un disque poreux de 

polypropylène de 0.3 mm d’épaisseur [135]. Deux types de modules ont été conçus en 

laboratoire (centre de recherche de l'UTC). Le plus petit a été décrit par Bouzerar et al 

[178,179], l’un de ses deux modèles l’alimentation du module de filtration se fait par une entrée 

qui se situe derrière le disque, tandis que pour l’autre type, le rétentat est évacué par l’arbre de 

rotation qui est creux. Ces types de systèmes, disponibles à l’échelle de laboratoire, ont montré 

une bonne efficacité en micro-filtration (MF) des suspensions biologiques [115, 180] ; 

néanmoins à l’échelle industrielle ce système présente une complexité d’exécution à cause de 

la difficulté d’ajustement mécanique du disque de grand diamètre et de l’arbre qui a un diamètre 

inférieur à celui du disque sans oublier le coût de leur fabrication, aussi la difficulté de 

placement de la membrane [135]. Le module de filtration utilisé est schématisé sur les Figures 

II.1, II.2 et II.3. Dans le système actuel, la sortie du rétentat s’effectue par la face avant du 

module. Ces modifications ont été réalisées afin de permettre d’atteindre des pressions de 

fonctionnement plus importantes [135]. La membrane est fixée face au disque. Le filtrat est 

recueilli par un orifice situé sur la partie avant du module (Figure II.1). 

 

 

Figure II.1 Photo de l’équipement DRM  
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II.3.2 Montage expérimental 

Le circuit comprend (Figure II.2) un réservoir de 30 cm de longueur et 15 cm de diamètre et 

de capacité d’un litre. Ce réservoir a deux orifices, l’un est utilisé pour injecter de l’air 

comprimé à l’intérieur du réservoir pour pouvoir comprimer le fluide contenu à l’intérieur de 

ce réservoir et, un autre orifice pour faire alimenter le dispositif (RDM). Le disque sur lequel 

sont montées les membranes est équipé d’ailettes (Figure II.4). Les ailettes ont une hauteur de 

6 mm et une épaisseur de 2 mm. Le disque a un diamètre de 14.5 cm. Dans ce cas de filtration 

(frontale), on n’a pas de rétentat et l’orifice d’évacuation est fermé pendant toute la durée 

d’expérience. Le filtrat est récupéré dans un récipient de 1 L de capacité et posé sur une balance 

électronique (Figure II.2). Pour mesurer le flux de filtration en fonction de temps, la balance 

électrique est connectée directement à une chaine d’acquisition pilotée par un ordinateur. La 

pression périphérique (Pc) est mesurée par un capteur de pression qui est lui-même connecté à 

la chaîne d’acquisition. 

 

Figure II.2 : Diagramme schématique de RDM (Disque rotatif à membrane) et les étapes 

de filtration frontale 
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Figure II.3 : Diagramme schématique de celle Amicon 8200. [21] 

 

Figure II.4 : Schéma de disque à ailettes utilisé dans le module à disque rotatif 

 

La figure II.3 représente le diagramme schématique de la cellule Amicon 8200, dans cette unité 

de filtration, l’ultrafiltration frontale de jus de chicorée a été réalisé. Surface efficace de la 

membrane est de 3,17 × 10-3 m2 et un volume maximal de 180 mL, L'agitation a été effectuée 

au moyen d'un agitateur magnétique fixé sur la surface de la membrane, tourne à une vitesse 

constante de ω = 500 tr/ min. 

 

II.4 Paramètres calculés 

Le flux de perméat (J) a été calculé par l’équation suivante [123] : 

dt

dV

A
J

p1
                                       (1) 

Où A est la surface efficace de la membrane, Vp est le volume total de perméat, et t est le 

temps de filtration.  
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La diminution du flux (FD) est exprimée en pourcentage de la diminution de débit de 

perméat d’alimentation : 

100



ai

afai

J

JJ
FD                                            (2) 

Où Jai et Jaf  sont les flux de perméat au début et à la fin de la filtration, respectivement.  

Le taux de réduction de volume (VRR) est défini comme : 

c

f

V

V
VRR                                                  (3) 

Où Vf   Est le volume d'alimentation initial et le volume de concentré Vc. 

Le taux moyen de cisaillement de la membrane (γm s-1) pour notre système RDM peut être 

calculé par l'équation suivante [90]: 

8 5 9 5

4 5

0.0164 ( )
m

R k



                                           (4) 

La consommation d'énergie par m3 de perméat (énergie spécifique, Ec) pour le disque rotatif 

est représentée par l’équation suivante : 

d
c

f

P
E

Q
                                                                           (5) 

 

Lorsque Pd est la puissance du moteur à disque rotatif (kW), et Qf  est le débit de perméat 

(m3 h-1), Pd peut être calculé par la relation suivante [124] : 

0.0007560.141e N

dP                                                      (6) 

Où N est la vitesse de rotation du moteur de disque (tr/min). 

 

II.5 Planification expérimentale 

II.5.1 Introduction  

Bien que la méthode orthogonale traditionnelle soit largement utilisée dans l'optimisation 

des paramètres d'exploitation de filtration, elle ne peut pas générer d'expression fonctionnelle 

entre les facteurs et les valeurs de réponses et, par conséquent, il est difficile de trouver la 

combinaison optimale des facteurs.  

La méthodologie de surfaces de réponses (RSM) est une collection de techniques statistiques 

et mathématiques utiles pour le développement, l'amélioration et l'optimisation des processus 

[181,182]. La RSM est largement utilisée en biotechnologie et dans d'autres domaines 

connexes, en particulier pour les processus où les interactions existent entre les facteurs de 
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traitement. Par exemple, Tir et Moulai-Mostefa [183] ont utilisé cette méthode pour 

l’optimisation du procédé de traitement des émulsions par électrocoagulation en étudiant l’effet 

de plusieurs paramètres (densité de courant, pH de la solution et temps d'électrocoagulation). 

René Andrés Ruby Figueroa [184] ont utilisé la méthodologie RSM pour analyser la 

performance des membranes de fibres creuses en polysulfone pour la clarification des liqueurs 

par UF.  

Afin de maximiser le flux de perméat et de minimiser l'indice de colmatage, l'approche de 

la fonction de désirabilité a été appliquée pour analyser les équations du modèle de régression.  

Cai et al. [185] ont utilisé RSM pour étudier les meilleures conditions pour la réduction de 

colmatage lors de l'ultrafiltration assistée par ultrasons des mélanges Radis astragalus. Liu et 

al. [186] ont utilisé RSM pour optimiser l'extraction par ultrasons de composés phénoliques à 

partir de coquilles de graines Euryale Ferox.  

Sadeghian [187] a étudié la capabilité de l’UF pour le traitement des émulsions huile-dans-

eau en utilisant une membrane creuse de fluorure de polyvinylidène ; il a utilisé la méthode 

centrale de conception composite et la RSM pour optimiser les variables de fonctionnement 

(pression transmembranaire et vitesse).  

 

II.5.2 Conception expérimentale par RSM 

La méthodologie de surface de réponses (RSM) et en particulier une conception rotative 

composite centrale (CCRD) a été utilisée pour l’étude des effets de deux variables 

indépendantes (conditions de filtration), à savoir la PTM (X1) et le taux de cisaillement (X2). 

Les réponses retenues pour cette étude sont le flux moyen (Fmoy) et l’énergie spécifique (Ec) de 

la filtration. L'analyse de régression a été effectuée sur les données obtenues à partir des 

expériences. La conception expérimentale et l'analyse statistique ont été effectuées à l'aide d'un 

logiciel Design-Expert version 7.0. Les niveaux codés et réels pour les variables de processus 

ou indépendantes sont présentés dans le Tableau II.1. La correspondance entre les valeurs 

codées et les valeurs réelles peut être obtenue en utilisant la formule suivante : 

𝑥𝑖 =
Xi − Xi

0

ΔX𝑖
              (7) 

Où xi est la valeur codée, Xi est la valeur réelle correspondante, Xi
0 est la valeur réelle au 

centre du domaine, et ΔXi est l'amplitude de variation autour de la valeur moyenne.  

Les données expérimentales ont été ajustées à un modèle quadratique et des coefficients de 

régression ont été obtenus. Le modèle quadratique généralisé utilisé dans l'analyse de surface 

de la réponse (y) est le suivant : 
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y = b0 + b1 x1 + b2 x2 + b11 x
2
1 + b22 x

2
2 + b12 x1x2                    (8) 

Où x1 et x2 correspondent à des variables indépendantes codées, à savoir PTM et taux de 

cisaillement, respectivement. Les valeurs bn représentent des coefficients de régression 

correspondants. Trois répétitions au centre de designe (conception) ont été utilisées pour 

estimer l'erreur en somme des carrés.  

Tableau II.1 Valeurs des variables indépendantes et leurs niveaux correspondants. 

Variables 

indépendantes 

Symbole Les niveaux 

Actuelle 

(Réelle) 

Codée -1 0 1 

PTM (bar) 

Taux de 

cisaillement (s-1) 

X1 

X2 

x1 

x2 

2 

12000 

(500rpm) 

4 

57000 

(1200rpm) 

6 

102000 

(1670 rpm) 

 

Les expériences ont été randomisées afin de maximiser les effets de la variabilité inexpliquée 

dans les réponses observées en raison de Facteurs externes. Le plan expérimental, ainsi que les 

résultats sont résumés dans le Tableau II.2. 

Tableau II.2 Matrice d’expériences  

Rang Variables indépendantes Réponses 

PTM (bar) 

(A) X1 (x1) 

Tau de cisaillement (s-1) 

(B) X2 (x2) 

Flux moyen 

(L/m2h) 

Energie specifique 

(kWh/m3) 

1 

2 

3 

4 

5 

6 

7 

8 

9 

10 

11 

6 (+1) 

4 (0) 

4 (0) 

2 (-1) 

2 (-1) 

2 (-1) 

4 (0) 

6 (+1) 

4 (0) 

6 (+1) 

4(0) 

57,000 (0) 

12,000 (-1) 

57,000 (0) 

102,000 (+1) 

57,000 (0) 

12,000 (-1) 

57,000 (0) 

12,000 (-1) 

102,000 (+1) 

102,000 (+1) 

57,000 (0) 

85.4 

27.3 

80.3 

165.8 

89.9 

27.6 

131.9 

16.4 

183 

113.2 

94.8 

233.5 

430.5 

248.2 

171.5 

221.7 

425.6 

151 

716.2 

155.4 

251.1 

210 

 

II.6 Résultats et discussion 

II.6.1 Comparaison des deux modules de filtration 

La Figure II.5 représente une comparaison de la diminution du flux lorsque le VRR (Taux 

de réduction de volume) atteint 3.33 pour deux procédés de filtration, à savoir par RDM et par 
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l’utilisation de la cellule de filtration agitée Amicon 8200. Dans les deux cas, on a utilisé le 

même fluide, la même pression transmembranaire (PTM = 4 bars) et la même vitesse de rotation 

(500 tr/min). Il est évident que la filtration assistée par RDM a entraîné une diminution plus 

faible du flux (63%) par rapport à celle de la filtration agitée normale (81%). Bien que la vitesse 

de rotation soit la même pour ces deux expériences, le RDM peut générer un taux de 

cisaillement plus élevé à la surface de la membrane en raison de son disque équipé d'ailettes, ce 

qui entraîne une élimination de colmatage plus efficace. En outre, le nombre de Reynolds Re 

(Re = D2Nρ/µ, où D est le diamètre de l'agitateur (m), N la vitesse de rotation (tour. s-1), ρ est 

la densité du fluide (kg.m-3), la viscosité du fluide µ (Pa s)) du disque rotatif (RDM) est 

évidemment plus élevé que celui d'Amicon 8200, à la même vitesse de rotation en raison de son 

plus grand diamètre d'agitateur. Par conséquent, le taux de cisaillement le plus élevé peut être 

généré par le disque rotatif (RDM).  

 

 

Figure II.5 : Comparaison de la diminution du flux entre unité Amicon et du RDM 

 

Afin de comparer le colmatage de la membrane entre ces deux méthodes de filtration, l'Eq.9 

qui décrit l'évolution du volume de perméat, a été utilisé pour modéliser le comportement de 

filtration [16]. 

𝑉 =
𝐴

𝐾
𝑙𝑛(

𝐾𝑃𝑡𝑚

µ𝑅𝑚
𝑡 + 1)             (9) 

Où Rm est la résistance à la membrane (m-1), qui reste constante pendant toute l’étude 

expérimentale, car toutes les membranes utilisées avaient des pores de 50 kDa, K est le 

coefficient exponentiel de colmatage (m-1) et qui dépend de la composition de l'alimentation, et 
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des propriétés de la membrane, A est la zone de filtration (m2), Ptm est la pression 

transmembranaire moyenne (Pa) et µ est la viscosité (Pa.s) de fluide d'alimentation.  

 

La Figure II.6 représente la variation du volume de filtration en fonction du temps et ce pour 

différentes vitesses de rotation du disque. 

 

  

Figure II.6 : Volume de filtration par rapport au temps de filtration.  

Les points (marqueurs) sont des données expérimentales et les lignes pointillées sont des 

résultats obtenus en appliquant l'Eq.9. 

 

Ce modèle a été utilisé avec succès pour une étude de filtration avec une unité Amicon 8200, 

et le coefficient de colmatage K (membrane de 50 kDa, PTM de 1 à 4 bar) a été trouvé entre 40 

et 70 m-1 en ajustant les résultats expérimentaux (V en fonction de t) avec l'Eq.9 [21]. Par 

ailleurs, le coefficient de colmatage pour la filtration assistée par le disque rotatif (RDM) peut 

être calculé en utilisant le même principe (Tableau II.3).  
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Tableau II.3 Coefficients de colmatage de la filtration assistée par RDM. 

Conditions 2 bar 4 bar 6 bar 

500 tr/min 

1200 tr/min 

1670 tr/min 

1.86 m-1 

1.10 m-1 

0.01 m-1 

2.10 m-1 

2.15 m-1 

0.29 m-1 

5.85 m-1 

1.00 m-1 

1.20 m-1 

 

La cinétique de filtration à PTM = 2 bar est présentée sur la Figure II.6 comme exemple pour 

montrer l'adéquation satisfaisante (R2 ≈ 0,99). Comme on le voit dans le Tableau II.3, le 

coefficient de colmatage à 2 bars diminue avec l'augmentation de la vitesse de rotation. La 

même tendance est également observée à 4 bars, sauf qu'un pic est observé à 1200 tr/min, tandis 

qu'à 6 bars, un minimum a été observé à 1200 tr/min. Étant donné que l'effet combiné de la 

PTM et de la vitesse de rotation sur le colmatage des membranes est compliqué, ce phénomène 

peut résulter d'un compactage membranaire au niveau élevé de la configuration hydraulique de 

la PTM et de l'inuline à haute vitesse de rotation. En outre, le coefficient de colmatage de la 

filtration assistée par le disque rotatif (RDM) (avec une membrane de 50 kDa) est nettement 

inférieur à celui de la filtration avec Amicon 8200, bien que la filtration assistée par RDM ait 

été effectuée à une PTM plus élevée (2-6 bars). Cette comparaison révèle qu’avec une vitesse 

de rotation plus élevée (et donc une vitesse de cisaillement plus élevée), le colmatage de 

filtration peut être effectivement contrôlé ou même éliminé.  

 

II.6.2 Détermination de la cinétique d’ultrafiltration par DRM 

L'évolution du flux lors de la filtration assistée par le disque RDM est représentée dans la 

Figure II.7 Le flux est évidemment affecté par le taux de cisaillement à une PTM constante. Par 

exemple, à une PTM de 2 bars, une augmentation du taux de cisaillement de 12000 à 102000 s-1 

entraîne une augmentation significative du flux de perméat stationnaire, de 27 à 160 L/m2.h, 

respectivement. Étant donné qu’un taux de cisaillement plus élevé peut réduire l'accumulation 

de solutés sur la surface de la membrane et ainsi diminuer la résistance totale à la filtration ; un 

flux de perméat plus élevé peut être obtenu de manière correspondante. En outre, le temps 

nécessaire pour atteindre le flux de perméat stationnaire est évidemment retardé par 

l'augmentation du taux de cisaillement. 
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Figure II.7 : Évolution du flux lors de la filtration frontale assistée par RDM à différentes 

PTM (pression transmembranaire) et taux de cisaillement. 

 

Ceci est le résultat d'un colmatage plus lent à un taux de cisaillement plus élevé. De plus, il 

est intéressant de noter qu'à 6 bars, le flux ne dépasse pas 57 000 s-1. Cela peut s'expliquer par 

la concurrence de l'augmentation de la résistance à la filtration et l'augmentation de la force 

entraînée lorsque la PTM augmente.  
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II.6.3 Analyse statistique 

Afin d'assurer la validité d’un bon modèle, il faut procéder tout d’abord à une analyse 

statistique. Normalement, la signification du modèle peut être évaluée en utilisant le test de 

Fisher et en particulier la valeur de F (F-value) ou bien la valeur de la probabilité p (p-value) 

[188]. Le modèle sera significatif lorsque la valeur de F est grande et, ou en conséquence, la 

valeur de p est très petite (inférieure à 0.05). Cette tâche peut être exécutée en procédant à 

l’analyse de variance (ANOVA) pour le flux moyen et l'énergie spécifique (Tableau II.4).  

L’examen des résultats montre que la valeur de p du modèle RSM pour le flux de perméat 

moyen est de 0.0074. Étant donné que les valeurs de p inférieures à 0.05 indiquent que les 

termes du modèle sont significatifs [188], on peut conclure que le modèle est statistiquement 

significatif. 

 

Tableau II.4 Analyse de variance (ANOVA) pour le modèle RSM de débit moyen et 

d'énergie spécifique 

Sources Somme 

des carrés 

Degrés 

de 

liberté 

Carré 

moyen 

Valeur 

de F 

Valeur 

de p  

 

F
lu

x
 m

o
y
en

 a  

Modèle  27796.52 5 5559.30 12.56 0.0074 Signifiant 

Résiduel 2212.70 5 442.54    

Manque (défaut) 

d’ajustement 

796.3 3 254.32 0.37 0.7841 Non 

signifiant 

Erreur pure 1416.41 2 708.2    

É
n
er

g
ie

 s
p
éc

if
iq

u
e 

b
 Modèle 268.000 5 53604.60 12.99 0.0069 Signifiant 

 Résiduel 20627.92 5 4125.58    

Manque (défaut) 

d’ajustement 

15826.24 3 5275.41 2.2 0.3280 Non 

signifiant 

Erreur pure 4801.68 2 2400.84    

a) R2 = 0.93;  R2
adjusté = 0.85 ; b) R2 = 0.93; Radjusté = 0.86.  

 

Le manque d’ajustement de valeur p = 0.78 implique que le manque d’ajustement n'est pas 

significatif par rapport à l'erreur pure. La précision d'un modèle peut être vérifiée par le 

coefficient de corrélation (R2). La valeur de R2 pour le débit moyen est calculée comme étant 

égal à 0.93, ce qui est très proche de 1 et implique que la variation de l'échantillon de 93% pour 
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le débit moyen est attribuée aux variables indépendantes, et seulement environ 7% de la 

variation totale ne peut être expliquée par le modèle. Cela indique que la précision et la capacité 

générale du modèle quadratique sont bonnes. La même analyse a été réalisée pour l’énergie 

spécifique basée sur les résultats de l’ANOVA (Tableau II.4) pour confirmer la qualité du 

modèle. Par conséquent, les modèles de surface de réponse développés pour toutes les variables 

de réponses sont adéquats. En appliquant une analyse de régression multiple sur les données 

expérimentales, les équations de réponses (Fmoy pour le flux et Ec pour l’énergie spécifique) en 

termes de facteurs codés ont été obtenues comme suit : 

 

Fmoy = 104.38 − 11.38x1 + 65.12x2 − 10.35x1 x2 − 19.80x1
2 − 2.30x2

2       (10) 

Ec = 187.67 + 63.67x1 + 165.72x2 − 52.75x1 x2+ 63.22x1
2 + 128.57x2

2        (11) 

Où x1, x2 sont les valeurs codées de PTM et du taux de cisaillement, respectivement. Les 

équations finales en termes de facteurs réels pour les équations (10) et (11) sont exprimées par 

les relations suivantes : 

Fmoy = −64.43 + 40.46X1 + 2.04 × 10-3 X2 − 1.15 10−4 X1 X2 − 4.95X2
1 − 1.14 10−9 X2

2
      (12) 

Ec = 595.76 − 61.19X1 + 8.58 × 10-3 X2 − 5.86 10-4 X1 X2 + 15.80X1
2 + 6.35 10-8 X2

2  (13) 

 

Les fonctions de réponses quadratiques peuvent être utilisées pour prédire le flux moyen et 

l'énergie spécifique dans les limites des facteurs expérimentaux. Le diagramme de probabilité 

normal des résidus, la représentation des résidus par rapport à la réponse prédite, et la réponse 

prédite par rapport aux valeurs réelles pour le flux moyen et l'énergie spécifique sont présentés 

respectivement dans la Figure II.8, Figure II.9 et Figure II.10.  
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Figure II.8 : Représentation de probabilité normale des résidus pour le débit moyen (a) et 

l'énergie spécifique (b). 

 

 

 

 

      

Figure II.9 : Représentation des résidus par rapport à la réponse prédite pour le débit moyen 

(a) et l'énergie spécifique (b). 

 



Chapitre II                    Ultrafiltration frontale assistée par un disque rotatif du jus de chicorée 

55 
 

 

Figure II.10 : Représentation de la réponse prédite par rapport à la valeur réelle du flux 

moyen (a) et de l'énergie spécifique (b). 

 

La distribution normale des résidus est une hypothèse fondamentale des régressions linéaires 

ou non linéaires et on devrait voir une ligne droite sur la représentation de probabilité normale 

si cette hypothèse est correcte. Dans la Figure II.8-a, une ligne droite est observée pour le flux 

moyen et l'énergie spécifique, ce qui indique que les modèles de régression sont de bonne 

qualité. La Figure II.9 présente la représentation des résidus par rapport à la réponse prédite. 

L'impression générale est que les résidus se dispersent aléatoirement sur l'affichage, ce qui 

suggère que la variance de l'observation originale est constante pour toutes les valeurs de 

réponses et qu'il n'y a aucune raison de soupçonner une violation de l'indépendance ou de 

l'hypothèse de variance constante [188]. La Figure II.10 révèle que les valeurs des réponses 

prédites sont en accord avec les valeurs réelles dans la gamme des variables opérationnelles. 

Ainsi, il semble que les trois figures sont satisfaisantes et, on peut conclure que les modèles 

empiriques sont adéquats pour décrire la performance de filtration par la modélisation en 

surfaces de réponses. 

 

II.6.4 Effets de la PTM et du taux de cisaillement sur l’évolution du flux moyen et 

l’énergie spécifique  

II.6.4.1 Flux moyen 

L'effet combiné de la PTM et du taux de cisaillement est représenté sur la Figure II.11 sous 

la forme de surfaces 3D et des courbes iso-réponses. Comme on peut le voir, le flux moyen 

augmente presque linéairement avec le taux de cisaillement de 12 000 à 102 000 s-1. Ceci est 



Chapitre II                    Ultrafiltration frontale assistée par un disque rotatif du jus de chicorée 

56 
 

dû à une meilleure élimination de colmatage des membranes à un taux de cisaillement plus 

élevé. Avec l'augmentation de la PTM, le flux moyen a légèrement augmenté, puis il a diminué.  

 

Figure II.11 : Réponses de surfaces (a) et courbes iso-réponses (b) du flux moyen en 

fonction du taux de cisaillement et de la PTM. 

 

Un phénomène similaire a été signalé par Wojciech et al. [189] qui ont signalé que, lors de 

la microfiltration d’un bouillon de fermentation contenant de l'amidon de maïs natif, une 

augmentation de la PTM engendre une diminution de la vitesse normale du flux de perméat. 

D’autre part, Singh et Cheryan [190] ont observé une diminution significative du flux lorsque 

le PTM a augmenté de 1 à 3 bar, en particulier à faible vitesse de filtration tangentielle lors de 

la microfiltration à l’aide d’une membrane céramique de l'hydrolysat de l'amidon de maïs. Cela 

peut être s'expliqué par la concurrence de l'augmentation de la force entraînée et l'augmentation 

de la résistance à la filtration lorsque la PTM augmente. Selon Bacchin et al. [191] et Luo et al. 

[120], il existe deux effets anti-colmatant : la diffusion induite par cisaillement (shear-enhanced 

back transport) et la diffusion brownienne (diffusion inverse des particules rejetées dans la 

masse, principalement résultant en raison du gradient de concentration). La diffusivité 

hydrodynamique induite par cisaillement est proportionnelle au carré de la taille des particules 

multipliée par le taux de cisaillement, alors que le coefficient de diffusion brownien est 

indépendant du taux de cisaillement et inversement proportionnel à la taille des particules [84]. 

À une certaine plage de PTM (PTM requise sous le flux limite), la couche polarisée sur la 

membrane est dynamique et la plupart des particules rejetées près de la surface de la membrane 
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flottent, induisant une résistance à la filtration quasi constante, donc l'augmentation de la force 

d'entraînement peut être plus significative lorsque la PTM augmente.  

Cependant, lorsque la PTM augmente pour dépasser une valeur caractéristique (PTM de flux 

critique), plus de particules retenues peuvent s'unir ensemble, el la couche de dépôt peut être 

mieux compacte et la diffusion induite par cisaillement (shear-enhanced back transport) ne peut 

permettre la diminution de la diffusion brownienne des agrégations de particules. Par 

conséquent, de plus en plus de particules s'accumulent et se déposent sur la membrane, 

provoquant une augmentation significative de la résistance au colmatage, ce qui contrebalance 

ou surmonte l'augmentation de la force d’entrainement.  

Le débit maximal moyen de 173 L.m-2.h-1 peut être obtenu lorsque le PTM est de 2.90 bars 

et le taux de cisaillement est égal à 102 000 s-1. 

 

II.6.4.2 Énergie spécifique 

Les diagrammes de surfaces et des courbes iso-réponses pour l'effet de la PTM et du taux de 

cisaillement sur l'énergie spécifique sont illustrés sur la Figure II.12. L'augmentation de la PTM 

provoque une légère augmentation de la consommation d'énergie spécifique ; alors que cette 

énergie diminue lorsque le taux de cisaillement augmente de 12 000 à 79 500 s-1. Cependant, 

une augmentation supplémentaire du taux de cisaillement entraînant un débit plus élevé ne peut 

pas compenser l'énergie supplémentaire qu'il consomme. 

 

 

Figure II.12 : Réponses de surface (a) et courbes iso-réponses (b) de l’énergie spécifique 

en fonction du taux de cisaillement et de la PTM. 
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En conséquence, cela provoque une légère augmentation de l'énergie spécifique. C'est 

pourquoi la méthode RSM devrait être appliquée pour optimiser les conditions de 

fonctionnement. L'énergie spécifique minimale de 145,13 kWh.m-3 peut être obtenue lorsque 

le PTM est de 4,46 bars et le taux de cisaillement est de 84 441 s-1. 

 

II.6.5 Optimisation et vérification 

Bien que le débit moyen plus élevé puisse conduire à une énergie spécifique plus faible, il 

s'agit de deux réponses différentes dont l'optimisation a été obtenue dans différentes conditions 

optimales. Ainsi, un compromis entre les conditions pour les deux réponses est souhaitable. 

L'approche de la fonction de désirabilité a été utilisée pour atteindre un tel objectif [192,193]. 

La fonction de désirabilité globale est un modèle multiplicatif de désirabilité individuelle 

comme suit [185] : 

D = (d1 × d2 × · · · × dk )1/k                     (14) 

Où D est la désirabilité globale, 0 ≤ D ≤ 1; dk est l'opportunité individuelle pour la réponse 

numéro k (dans cette étude k = 2), 0 ≤ dk ≤ 1, et est définie par: 

  

dk ={

0,                              𝑠𝑖  𝑦𝑘 ≤ 𝑦𝑘 𝑚𝑖𝑛                
𝑦𝑘−𝑦𝑘 𝑚𝑖𝑛

𝑦𝑘 𝑚𝑎𝑥−𝑦𝑘 𝑚𝑖𝑛
           𝑠𝑖  𝑦𝑘 𝑚𝑖𝑛 < 𝑦𝑘 < 𝑦 𝑚𝑎𝑥

   1,                               𝑠𝑖   𝑦𝑘 ≥ 𝑦𝑚𝑎𝑥                      

         (15) 

 

Où y est la valeur de la réponse (débit moyen et énergie spécifique); Ykmin est la valeur 

minimale acceptable de yk, ykmax est la valeur maximale qui est considérée comme souhaitable. 

Dans cette étude, ykmin et ykmax ont été définis comme les valeurs expérimentales les plus faibles 

et les plus élevées du flux moyen et de l'énergie spécifique, respectivement. 

 

L'opportunité individuelle est décrite par l'approche de Derringer [194], qui convertit chaque 

réponse yk en une désirabilité individuelle dk en utilisant l'Eq.15. L'échelle de désirabilité varie 

de 0 à 1, où, si la réponse est en dehors d'une région acceptable, définit dk = 0, et si la réponse 

est totalement souhaitable (à son objectif ou cible), définit dk = 1. Les conditions optimales 

calculées à partir de l'équation de régression étaient PTM de 3.34 bars et un taux de cisaillement 

de 101 999 s-1 (102 000 s-1, compte tenu de la précision du taux de cisaillement au cours de nos 

expériences), respectivement. Le débit moyen correspondant et Ec était de 172.2 L.m-2.h et 

153.9 kWh.m-3, respectivement, avec une opportunité de 0.97. Le diagramme des courbes iso-

réponses pour la région optimale est présenté dans la Figure II.13.  
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Figure II.13 : Courbes iso-réponses des conditions optimales de filtration de RDM en 

fonction de la PTM et du taux de cisaillement. 

 

La vérification expérimentale sous les conditions optimales a été effectuée trois fois, et le 

débit moyen et l'énergie spécifique étaient proches des valeurs prédites, comme le prouve les 

résultats présentés dans le Tableau II.5, avec une moyenne inférieure de 2.5% et une énergie 

spécifique de 10% supérieure. C’est un résultat confirmant l'adéquation des modèles prédits. 

 

Tableau II.5 Valeurs prédites et expérimentales de la réponse dans des conditions optimales.  

Réponses 

 

 

Conditions optimales Valeur 

prédite 

Valeur 

expérimentale 
PTM 

(bar) 

Tau de cisaillement 

(s-1) 

Fux moyen (L.m-2.h-1) 

Energie specifique 

(kWh.m-3) 

    3.34            102,000 

    3.34            102,000 

172.2 

   153.9 

167.9 

169.4 

 

II.7 Conclusion 

Ce travail confirme l’importance des effets des conditions de fonctionnement (PTM et taux 

de cisaillement) sur la performance de la filtration frontale du jus de chicorée en utilisant un 
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système dynamique de type RDM. En raison de son taux de cisaillement plus élevé, la 

diminution du flux de filtration et le colmatage ont été considérablement réduits. Le coefficient 

de colmatage de la filtration à l’aide d’un DRM a été calculé et a été trouvé inférieur à celui de 

l'unité de filtration agitée normale (Amicon 800). La méthodologie des surfaces de réponses a 

été utilisée conjointement avec un plan composite centré rotatif (CCRD) pour optimiser les 

conditions de filtration conduisant à un débit moyen de filtration maximal avec une énergie 

spécifique minimale. Selon les courbes iso-réponses représentés dans la Fig.13, un débit moyen 

maximal de 172.2 L.m-2.h-1 avec une énergie spécifique de 153.9 kWh.m-3 a été prédit à PTM 

de 3.34 bars et un taux de cisaillement de 102 000 s-1. Dans ces conditions, le débit moyen 

expérimental et l'énergie spécifique étaient de 167.9 L.m-2.h-1 et 169.4 kWh/m3 respectivement, 

ce qui était proche des valeurs prédites. Les résultats de ce travail devraient contribuer à 

accroître l'efficacité de la filtration de la membrane de jus de chicorée pour la purification de 

l'inuline, qui pourrait être réalisée à l'aide de modules de filtration industriels. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

CHAPITRE III :  

Simulation de la distribution de la pression et du taux de cisaillement sur la surface 

de la membrane du disque rotatif. 
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III.1 Introduction 

Au cours des dernières années, la filtration à l’aide de modules rotatifs a attiré l’intention de 

beaucoup de chercheurs et ingénieurs. Comme nous l’avons mentionné dans le chapitre I, 

l'ultrafiltration dynamique par RDM peut trouver de nombreuses applications dans l'industrie 

chimique, la technologie alimentaire et le traitement des eaux.  

Il faut cependant mentionner que le principal problème de la filtration membranaire est le 

colmatage, causé par les particules et les macromolécules contenues dans la solution et, qui 

bloque les pores ou crée un gâteau sur la membrane, ce qui réduit sa perméabilité. 

Vu le matériel et les matériaux utilisé dans les procédés expérimentaux, leur coût 

d’utilisation, et le temps de réalisation, rend la recherche par le principe expérimental lent et 

coûteux. L’utilisation de l’outil de simulation assisté par ordinateur constitue une nouvelle 

orientation pour la recherche et le développement dans le domaine de la conception des 

procédés et des membranes.  

La mécanique des fluides numérique (MFN), plus souvent désignée par le terme CFD 

(computational fluid dynamics), consiste à étudier les mouvements d'un fluide, ou leurs effets, 

par la résolution numérique des équations régissant l’écoulement du fluide. Plusieurs auteurs 

ont choisi la CFD pour réaliser des études théoriques inspirées d’un model expérimentale dont 

le principal objectif reste toujours l’évaluation de la distribution des grandeurs physiques par 

des moyens numériques.  

La CFD est un outil puissant pour étudier les processus impliquant un écoulement de fluide 

[195]. Dans le domaine de la filtration membranaire, plusieurs travaux ont été consacrés depuis 

une dizaine d’années. Ainsi, Torras et al. [196] ont utilisé une simulation numérique pour 

montrer les caractéristiques du flux dans un module de membrane dynamique avec un disque 

rotatif lisse. Ils ont déterminé la corrélation relative à la vitesse de rotation du disque avec la 

pression moyenne en surface et la contrainte de cisaillement sur la membrane. Parvareh et al. 

[197] ont étudié le rôle du diagramme d'écoulement de fluide et de la pression sur le flux de 

perméat. Ils ont constaté que la modification de la pression dynamique sur la surface de la 

membrane a un effet indirect sur le flux de perméat. Rainer et al. [198] ont examiné le régime 

de flux en trois dimensions d’un filtre de flottation avec des disques rotatifs horizontaux. Ils ont 

utilisé un programme (CFD) pour évaluer l'influence des grattoirs (racleurs) sur la vitesse, la 

turbulence et la dissipation. Li et al. [199] ont étudié l'influence de la géométrie de la membrane 

sur le débit en utilisant la CFD. Ils ont constaté que la variation dans la configuration structurelle 

entraîne un changement inhérent au comportement hydrodynamique. Rahimi et al. [200] ont 

utilisé la CFD pour prédire les contraintes de cisaillement sur une membrane de difluorure de 

http://dictionnaire.sensagent.leparisien.fr/Fluide/fr-fr/
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polyvinylidène (PVDF). Ils ont trouvé en comparant les observations expérimentales avec la 

modélisation CFD qu'une forte contrainte de cisaillement réduit le colmatage. Ghidossi et al. 

[201] ont utilisé la CFD pour déterminer la chute de pression dans une membrane à fibres 

creuses dans différentes conditions de fonctionnement. Ils ont comparé leurs résultats 

expérimentaux avec les résultats prédits pour la validation de leur modèle numérique. Liu et al. 

[202] ont étudié la performance des inserts à vis sur la microfiltration à l'aide de CFD et en 

procédant à une étude expérimentale. Leurs résultats expérimentaux ont montré que les 

promoteurs de turbulence peuvent améliorer le flux de perméat de la membrane. Ils ont utilisé 

également la CFD pour confirmer l'efficacité des inserts à vis dans l’amélioration du flux de 

perméat. Hwang and Wu [203] ont étudié l'effet de la forme et du nombre d'aubes équipant des 

membranes sur l'efficacité de la microfiltration de microalgues en utilisant la CFD. Ils ont 

constaté que la structure du disque et la vitesse de rotation étaient les facteurs les plus importants 

qui influent sur la performance de la filtration. Un disque rotatif équipé de plus d'ailettes peut 

générer une contrainte de cisaillement plus élevée sur la surface de la membrane pour une 

vitesse de rotation donnée. 

C’est pourquoi dans cette partie de l’étude, on déterminera par CFD les distributions de 

pression et de contrainte de cisaillement sur la surface de membrane et sur la surface du disque. 

Par conséquent, différentes conditions de vitesse de rotation, vitesse d'entrée et nature de 

surface de la membrane ont été sélectionnées pour ce travail.  

Afin d'augmenter le taux de cisaillement dans le module, le disque a été équipé d'aubes ou 

ailettes radiales. Cette géométrie conduit à une augmentation de la vitesse angulaire du fluide 

dans l'espace entre la membrane et le disque [204]. Les effets de l'hydrodynamique interne du 

système de filtration sur ses performances ont été évalués à l'aide de la CFD. Deux types de 

disques (avec des ailettes et sans ailettes) ont été utilisés pour l'ultrafiltration des effluents 

laitiers. Ce fluide a été choisi pour comparer les résultats obtenus avec ceux prédits par un 

modèle théorique proposé par Bouzerar et al. [205] et aussi avec des valeurs expérimentales et 

des résultats numériques obtenus par Torras et al. [206] en utilisant la CFD. 

 

III.2 Description du logiciel de CFD 

Dans la création des modèles, beaucoup d'effort est nécessaire pour la création géométrique 

et la génération de maille. Le maillage produit est transformé en un ensemble d'équations 

matricielles pour simuler la physique des phénomènes à modéliser. Ces matrices sont résolues 

en utilisant des meilleurs et plus rapides solveurs numériques, ces derniers produisent des 

quantités volumineuses de données [207]. Ces données résultantes sont traitées à l'aide d'une 
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variété de techniques d'exploration des données et de visualisation dans un effort pour tirer des 

conclusions utiles du modèle. Le logiciel commercial (Ansys Fluent, version 14.5) a été utilisé 

dans cette étude. Une géométrie et un maillage dans l'interface Ansys ont été ainsi créés.  

Les conditions aux limites suivantes ont été considérées : (i) la vitesse d'entrée a été imposée 

dans la section annulaire d'entrée et la sortie à la sortie du rétentat, (ii) la pression prescrite dans 

la sortie a été maintenue à zéro, (iii) la vitesse sur le boîtier et la paroi annulaire d'entrée et sur 

la membrane a été prise égale à zéro. Le flux de fluide dans cette simulation a été supposé en 

régime permanent, et le modèle de turbulence κ-oméga standard a été sélectionné. 

Afin de reproduire la forme de l'élément, le modèle de réseau structuré comporte 1520614 

éléments de tétraèdre et 280865 nœuds. Ce maillage a été vérifié à l'aide de l'option de rapport 

de qualité (option Ansys, Fluent). Cette configuration est différente de celle utilisée par Torras 

et al. [206]. La différence entre les mailles était en forme d'éléments et leur nombre. 

La polyvalence des mailles tétraédriques pour se rapprocher de géométries très complexes 

est bien reconnue dans le calcul numérique de la mécanique des fluides ou structurelle, et même 

pour les communautés électromagnétiques [208]. En plus en domaine 3-D général ne peut pas 

toujours être décomposé en un assemblage de briques. Cependant, il peut toujours être 

représenté comme une collection d'éléments tétraédriques [209]. 

 

III.3 Matériels et méthodes 

III.3.1 Dispositif expérimental 

Une membrane de disque tournante (RDM) a été utilisée pour l'ultrafiltration d'effluents 

laitiers (viscosité 9,8 10-4 Pa.s et densité de 924 kg/m3). Le système est alimenté par une entrée 

annulaire et le fluide sort à travers l'axe. La membrane plane est fixée sur le couvercle du boîtier 

cylindrique devant un disque. Deux types de disques ont été utilisés, un avec des ailettes et un 

autre sans ailettes (disque lisse). Par conséquent, les simulations ont été effectuées sur le même 

modèle physique (Figure III.1). Le volume de contrôle a une entrée annulaire et un tube de 

sortie ; ce tube a une longueur égale à 40 mm (deux diamètres). Cette longueur a été prise afin 

d'éviter l'influence de la sortie [210]. Trois vitesses de liquide d'entrée (0.017, 0.0011 et 0.009 

m/s) ont été sélectionnées. Pour la première vitesse (0.017 m/s), trois vitesses de rotation 

différentes du disque (1000, 2000 et 3000 tr/min) ont été utilisées. Pour la deuxième et la 

dernière vitesse, seule une vitesse de rotation de 2000 tr/min a été utilisée. Le rayon du disque 

pour les deux modèles est de 72.5 mm, l'espace entre le disque et la membrane est de 10.7 mm. 

La hauteur des ailettes est de 6 mm, leur longueur est de 65.5 mm et, elles ont trois différentes 

épaisseurs : 1.2, 2 et 4 mm. 
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Figure III.1 : Modèles DRM expérimentaux et simulés 

A) Disque avec ailettes, B) Disque sans ailettes 

 

III.4 Contexte théorique 

Le flux laminaire d'un liquide visqueux incompressible sur un disque rotatif a d'abord été 

étudié par Von Karman [211]. Le liquide occupe la région semi-infinie (z > 0) sur un côté du 

disque et le mouvement est symétrique en rotation. La couche limite (avec une épaisseur 

uniforme d'ordre (υ/ω)1/2 près du disque) est déplacée par le disque par frottement et est lancée 

vers l'extérieur en raison de l'action des forces centrifuges. Ceci est compensé par des particules 

qui s'écoulent dans une direction axiale vers le disque pour être ensuite transportées et éjectées 

par centrifugation [212]. Une représentation axonométrique de ce champ d'écoulement est 

montrée dans la Figure III.2. 
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Figure III.2 : Lignes de débit et champs de vitesse dans le quart  

D’un disque tournant dans un fluide initialement au repos [212]. 

 

Comme autre exemple illustratif d'application des méthodes obtenues pour le calcul des 

résistances de frottement laminaire et de turbulente, le cas d'un disque à rotation uniforme doit 

être analysé. L'état laminaire (Red <2.5 x 105) de l'écoulement causé par un disque plat rotatif 

est d'un intérêt particulier pour la raison qu'il représente l'un des cas rares cas dans lesquels les 

équations différentielles des fluides visqueux peuvent être intégrées. Il offre une vérification 

immédiate de l'exactitude avec laquelle les équations de la couche limite de Prandtl donnent 

une approximation. Le problème se pose comme suit : 

Le demi-espace (Z > 0) doit être rempli de liquide. Le plan limite (Z= 0) tourne autour de 

l'axe Z avec la vitesse de rotation uniforme ω comme le montre la Fig III.2. 

On introduit les coordonnées cylindriques r, θ, z et on désigne par Vr, Vt et Vz, les 

composantes de la vitesse dans la direction radiale, tangentielle et axiale, et avec P la pression 

hydrostatique. Les équations différentielles d’écoulement de fluide en coordonnées 

cylindriques sont données par : 
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Et l’équation de continuité vaut : 
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Pour des raisons de symétrie, toutes les vitesses sont indépendantes de θ. 

 

Ce système d’équations différentielles peut être transformé vers un système d’équations 

différentielle ordinaires par l’introduction d’une fonction qui dépend de (z) dans les trois 

vitesses d’écoulement : radiale (Eq.3a), azimutale (Eq.3b) et axiale (Eq.3c).  

U= Vr = r f(z)                       (3a) 

V= Vt = r g(z)                        (3b) 

W= Vz = h(z)                         (3c) 

La pression est donnée par : 

P= P(z)                                   (3d) 

 

En vertu des hypothèses faites sur les composants de la vitesse, les équations de Navier-

Stokes peuvent être réduites à un ensemble d'équations différentielles ordinaires non linéaires 

dans une seule variable indépendante. 

f2 - g2 + hf’ - f’’= 0                      (4a) 

2fg + hg’ – g’’= 0             (4b) 

2f + h’ = 0              (4c) 

ℎ
𝑑ℎ

𝑑𝑧
= −

1

𝜌

𝑑𝑝

𝑑𝑧
+ 𝑣

𝑑2ℎ

𝑑𝑧2
              (4d) 

 

Selon Von Karman [211] et puisque le fluide ne doit posséder aucune rotation à l'infini, mais 

doit adhérer à la paroi tournante pour z = 0, le système des conditions aux limites se lit comme 

suit:  

f (0) = 0, f (∞) = 0, g(o) = ω, g (∞) = 0 et h (0) = 0                                                   (4e)                         

 

Par ailleurs, Von Karman [211] a montré que la fonction h(z) a une valeur limitante finie 

pour z = ∞, ce qui signifie qu'il y a un écoulement entrant (inflow) constant contre la paroi 

tournante pour des raisons de continuité. En raison de l'adhérence du fluide, la paroi tournante 

agit comme une sorte de ventilateur centrifuge [211]. À côté de la paroi, le fluide est transporté 

de manière continue vers l'extérieur, pour être remplacé par une entrée axiale.  

 

Pour la représentation non dimensionnelle, on peut utiliser : 
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ξ = z(ω/v)1/2                         (5) 

 

De plus, Bödewadt [213] a remplacé ω (vitesse angulaire par la vitesse du partie invisible 

entre le disque et la paroi de membrane kω). 

ξ = z(kω/v)1/2                (6) 

 

Von Karman [211] a introduit à la place de f, g, h, de nouvelles fonctions F, G et H. 

F = f/ω,  G = g/ω,  H = h/(v.ω)1/2                                                                          (7a) 

 

Dans ce cas, la vitesse radiale, la vitesse azimutale, la vitesse axiale et la pression 

deviennent ainsi : 

U= Vr = rk ω f(ξ)                                  (7b) 

V= Vt = rk ω g(ξ)                                              (7c) 

W= Vz = rk ω h(ξ)                                              (7d) 

P= P(z)                                   (7e) 

 

Et le système (1) devient : 

{
 
 

 
 F

2  −  G2  +  H (
dF

d ξ
)  =  

d2F

d ξ2
 

2FG +  H (
dG

dξ
)  =  (

d2G

d ξ2
 )

(
dH

dξ
) + 2F =  0              

            (8)  

 

Et les conditions aux limites sont : 

ξ = 0,    F = 0,    G=l,    H=0,   P=0 .  

ξ = ∞,      F = 0,    G = 0.   

 

Von Karman [211] a obtenu une solution approximative au problème en utilisant sa méthode 

intégrale. Plus tard, Cochran [214] a corrigé sa solution et calculé des valeurs plus précises par 

intégration numérique des équations. En outre, la contrainte de cisaillement à la membrane 

stationnaire est donnée par.  

𝜏𝑡𝑔 = µ ( 𝑑𝑉𝛳
𝑑𝑧
)z=0                                (9) 

𝜏𝑟𝑎𝑑 = µ ( 𝑑𝑉𝑟
𝑑𝑧
)z=0                                                                     (10) 
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Lorsque Vϴ et Vr sont respectivement les vitesses tangentielles et radiales, z la distance axiale 

et μ la viscosité dynamique du fluide. La contrainte de cisaillement est imposée par le gradient 

de vitesse azimutale à travers la couche limite qui est fonction de la position radiale et de la 

vitesse de rotation [215], et ainsi la contrainte de cisaillement à la membrane stationnaire en 

régime laminaire est donnée par : 

𝜏tg = 𝜏w𝑙 = µ (
 𝑑𝑉𝛳
𝑑𝑧
)z=0 = 𝜌𝑟(𝑘𝜔)

3

2𝜐
1

2 ( 𝑑𝐺
𝑑ξ
)0        (11) 

𝜏rad = 𝜏w𝑙 = µ (
 𝑑𝑉𝛳
𝑑𝑧
)z=0 = 𝜌𝑟(𝑘𝜔)

3

2𝜐
1

2 ( 𝑑𝐹
𝑑ξ
)0        (12) 

 

Dans le système d’équations (8), Bouzerar et al [215] en utilisant le logiciel Mathematica, 

ont trouvé que ( 𝑑𝐺
𝑑ξ
)0= 0.77 pour la membrane. Cependant, Aubert et al [212] ont trouvé que 

( 𝑑𝐺
𝑑ξ
)0 = 0.60, et ( 𝑑𝐹

𝑑ξ
)0 = 0.51 pour le disque. D’où les contraintes tangentielles et radiales 

pour la membrane (indice m) s’écrivent : 

𝜏tg m = 0,77𝜌𝑟(𝑘𝜔)
3

2𝜐
1

2          (13) 

𝜏rad m = 0,94 𝜌 𝑟 (𝑘𝜔)
3

2𝜐
1

2         (14) 

𝜏tg d = 0,62𝜌𝑟(𝑘𝜔)
3

2𝜐
1

2          (15) 

𝜏rad d = 0,51𝜌𝑟(𝑘𝜔)
3

2𝜐
1

2          (16) 

 

Pour les couches limites turbulentes, Bouzerar et al. [215] a utilisé la corrélation signalée 

par Murkes et la corrélation de Blasius pour les couches limites turbulentes pour prédire 

respectivement la composante azimutale du disque et la contrainte de cisaillement de la 

membrane. 

𝜏tg d = 0,057 𝜌 𝑟
8

5(𝑘 𝜔)
9

5 𝜐
1

5              (17) 

𝜏tg m = 0,0296 𝜌 𝑟
8

5(𝑘 𝜔)
9

5 𝜐
1

5         (17) 

 

Bouzerar et al. [205] ont également proposé dans le régime turbulent une relation pour la 

détermination du taux de cisaillement sur la membrane stationnaire : 

wt(r) = 0.0296 -0.8 (k)1.8 r1.6        (18) 

 

Par ailleurs, plusieurs auteurs [205, 215,216] ont décrit le flux dans la région invisible (entre 

le disque et la membrane) avec une vitesse angulaire , où la constante k dépend de la géométrie 
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du disque. Ils ont supposé que le débit est généralement turbulent à des vitesses supérieures à 

500 tr/min. La répartition de la pression sur la surface du disque peut être estimée en utilisant 

l'équation de Bernoulli : 

P(r) = P0 +0.5ρk2ω2 r2                                 (19) 

Où P0 est la pression à l'axe de symétrie (r = 0), ρ la densité du fluide, ω la vitesse angulaire, 

r la position radiale du centre du disque et k le facteur de vitesse est égal à 0.42 pour le disque 

sans ailettes et 0.84 pour le disque avec ailettes [217].  

 

Le nombre de Reynolds du disque est donné par :  

Red = 
v r

υ
                                                                                                                                 (20) 

 

La caractéristique locale de nombre de Reynolds pour l'écoulement près de la membrane est 

définie comme :   

Rer = 
kr2 

υ
                                                                                                                             (21) 

 

III.5 Résultats et discussion 

III.5.1 Distribution de pression 

En premier lieu, la simulation numérique a été vérifiée en comparant les résultats obtenus à 

l'aide du disque lisse avec ceux obtenus par Torras et al. [206] dans les mêmes conditions. Ces 

résultats ont également été comparés avec les valeurs expérimentales et celles prédites par un 

modèle théorique régi par Eq.19.  

La Figure III.3 représente la variation de la pression en fonction du rayon pour les deux 

disques avec et sans ailettes, en utilisant une vitesse de rotation de 2000 tr/min et une vitesse 

d'entrée de 0.017m/s, respectivement. Il faut noter que les courbes obtenues pour le disque lisse 

sont proches avec une légère différence pour un rayon variant entre 0.06 et 0.08 m. Cependant, 

les valeurs de pression sont légèrement différentes lorsque le rayon est inférieur à 0.05 m. 
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Figure III.3 : Comparaison des distributions de pression le long du rayon de la membrane 

déduite par la simulation CFD avec des résultats théoriques et expérimentaux (Ultrafiltration 

du lait à une vitesse de rotation de 2000 tr /min) 

 

Le profil de la courbe est parabolique et il est similaire à la courbe représentant les variations 

de la pression théorique à k = 0.42. Cet accord confirme que le modèle sélectionné représente 

correctement le système dynamique de filtration. D'autre part, la valeur expérimentale de la 

pression s'accorde bien avec les valeurs prédites pour un disque lisse en utilisant la CFD. La 

distribution de la pression est plus élevée pour un disque avec des ailettes car le coefficient k 

est égal à 0.84 contre 0.42 pour un disque lisse. Afin d'adapter exactement les données de 

simulation, k doit être proche de 0.95 pour disque avec des ailettes, et pour un disque lisse, il 

doit être proche de 0.65. Pour le disque avec des ailettes, le comportement de la courbe n'est 

pas parabolique, ce qui signifie que l'Eq.19 ne peut pas régir la distribution de la pression à la 

surface de la membrane dans ce cas. Les résultats montrent également que le système de 

filtration de disque rotatif équipé d'ailettes génère un taux de cisaillement plus élevé que le 

disque lisse. La présence d'ailettes sur la surface du disque permet un meilleur entraînement du 

fluide et par conséquent un cisaillement plus élevé selon l'Eq.10. En conséquence, la formation 

de dépôt ou de gâteau à la surface de la membrane est limitée. Ces observations sont en accord 
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avec celles obtenues expérimentalement dans l'ultrafiltration des solutions colloïdales 

[218,210,219].  

La Figure III.4 compare les variations de la pression en fonction du rayon pour les disques 

avec ou sans ailettes. Nous avons noté que la pression augmente le long du rayon et que l'effet 

des ailettes est clairement observé comme le montre la Figure III.4-A. D'autre part, la pression 

augmente avec la coordonnée radiale en raison d'une augmentation de la vitesse de rotation et 

atteint des valeurs maximales près de la pointe du disque. L'échelle indiquée sur la gauche 

indique que la pression variait de 0 à 1.078 bar lorsque le disque avec des ailettes est utilisé. 

Cependant, lorsque le disque lisse est utilisé, il variait de 0 à 0.54 bars (Figure III.4-B). Dans 

ce cas, les grandeurs de pression étaient plus petites que celles générées par un disque avec des 

ailettes. La distribution de la pression sur la surface de la membrane était symétrique sous la 

forme d'anneaux dans le disque lisse, alors que, dans le disque avec des ailettes, les zones de 

l'anneau n'étaient pas symétriques. Lee and Clark [220] ont montré qu'une augmentation de la 

pression transmembranaire entraîne une couche de gâteau plus dense, ce qui augmente la 

résistance spécifique de la couche de dépôt. Ainsi, nous pouvons déduire dans notre cas que la 

résistance de la couche de dépôt sera plus dense au bord de la membrane que dans le centre de 

la membrane. 
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Figure III.4 : Profils de distribution de pression sur la surface de la membrane à une vitesse 

de rotation de 2000 tr/min et vitesse d'entrée de 0.017 m/s ;  

A) Disque avec ailettes, B) Disque sans ailettes  

 

La Figure III.5 montre la variation de la pression en fonction du rayon pour les deux disques 

(A pour un disque avec des ailettes et B pour un disque lisse) et sous trois vitesses de rotation 

(1000, 2000 et 3000 tr/min). On a remarqué qu’une augmentation de la vitesse de rotation a un 

effet important sur la répartition de la pression par rapport à l'effet de la vitesse d'entrée qui 

exerce un faible effet sur la pression le long du rayon de la membrane. Ceci est dû à la force 

centrifuge générée par le disque qui agit sur le fluide à l'intérieur du module en raison de la 

rotation du disque. Cette force agissante sur le fluide entre le disque et la membrane est 

proportionnelle au carré de vitesse et de position radiale [221]. 

Fv = ρ r ω2                         (22) 
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En outre, on a également observé pour différentes vitesses de rotation, que la présence 

d'aubes entraîne une augmentation de pression pour l'ensemble des vitesses utilisées. 

Jaffrin [222] a évalué l'influence de différents paramètres hydrodynamiques sur le flux de 

perméat obtenu par deux systèmes d'ultrafiltration de disques rotatifs différents. La 

comparaison des résultats expérimentaux a montré que le flux de perméat pouvait être augmenté 

à des niveaux très élevés en augmentant la vitesse de rotation ou en équipant le disque avec de 

grandes ailettes. Par conséquent, la présence d’ailettes a réduit l'encrassement réversible lorsque 

la vitesse a été augmentée.  

 

 

Figure III.5 : Influence de la présence d'aubes et de la vitesse de rotation sur la variation 

de pression sur le rayon de la membrane ; A) Disque avec ailettes, B) Disque lisse 

 

Dans la Figure III.6, nous représentons la distribution du vecteur de vitesse tangentielle sur 

le volume de contrôle à une vitesse de rotation de 2000 tr/min et une vitesse d'entrée de 0.017 

m/s pour les deux disques modèles. La vitesse vectorielle la plus élevée a été observée à la 

surface pour des valeurs de rayon comprises entre 0.04 et 0.08 m, associées à la variation de la 

vitesse de rotation. Cependant, lorsqu'on s'approche du centre de la membrane, la vitesse du 

vecteur diminue. Dans le cas du disque avec des ailettes, on remarque que la zone de vitesse la 

plus élevée est plus large que dans le cas d'un disque lisse. La plupart de la surface de la 

membrane est colorée en bleu en l'absence ailettes (Figure III.6-B), alors que dans le cas du 

disque avec des ailettes, la surface de la membrane est colorée en jaune et vert (Figure III.6-A). 
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Les ailettes peuvent créer une différence dans la vitesse tangentielle en diminuant l'écart entre 

le disque et la membrane.  

Hwang and Lin [223] ont constaté que la contrainte de cisaillement peut être augmentée en 

réduisant la largeur de l'espace entre le disque et la membrane. D'autre part, Bouzerar et al. 

[215] ont confirmé que, pour la meilleure performance, le disque rotatif devrait fonctionner à 

haute vitesse; ils ont proposé une estimation de 20 m/s pour la vitesse azimutale. Pour atteindre 

cette vitesse azimutale, le disque rotatif doit fonctionner à une vitesse de rotation entre 2000 et 

2500 tr/min. 

 

        

 

 

 

 

Figure III.6 : Distribution de la vitesse du vecteur sur le volume de contrôle à une vitesse 

d'entrée de 0.017 m/s; A) Disque avec ailettes, B) Disque lisse  
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III.5.2 Répartition de la contrainte de cisaillement  

La Figure III.7 montre la variation de la contrainte de cisaillement avec le rayon et la vitesse 

de rotation. La contrainte de cisaillement ne se comporte pas comme une pression car elle atteint 

un maximum de 940 Pa pour le disque avec des ailettes à 3000 tr/min et diminue à 360 Pa à R 

= 0.08 m. La contrainte de cisaillement maximale était de 300 Pa à R = 0.076 m et 3000 tr/min 

pour un disque sans ailettes. Cette tendance s'explique par la zone triangulaire de la contrainte 

de cisaillement élevée, formée à la surface de la membrane dont le rayon variait entre 0.056 et 

0.066 m en raison de la présence d'ailettes (Figure III.8-A). Et derrière cette zone dans la pointe 

de la membrane, il y a une zone d'anneau où la contrainte de cisaillement est faible. Dans le cas 

du disque sans ailettes, on a observé la zone de l'anneau de forte contrainte de cisaillement dans 

la pointe de la membrane (Figure III.8-B).  

Ces résultats ont été confirmés par Bouzerar et al. [205]; ils ont constaté que le flux de 

perméat local est plus élevé à la périphérie que dans la partie centrale et ils ont expliqué leurs 

résultats par la forte contrainte de cisaillement située à la pointe de la membrane. 

 

 

Figure III.7 : Effet de la présence d'aubes sur les profils de répartition de la contrainte de 

cisaillement à travers le rayon de la membrane à différentes vitesses de rotation ; A) Disque 

équipé d'ailettes, B) Disque sans ailettes (lisse). 
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L'effet des ailettes est clairement observé dans la Figure III.8-A, où apparaissent huit zones 

en forme triangulaire à forte contrainte de cisaillement (marquée en jaune). L'échelle montrée 

à gauche de la figure indique que les valeurs de contrainte de cisaillement augmentent du centre 

au bord de la membrane. Une comparaison entre la Figure III.8-A et la Figure III.8-B indique 

que la contrainte de cisaillement dans le disque avec les ailettes a atteint des valeurs comprises 

entre 474.8 et 542.6 Pa (zones triangulaires marquées en jaune) pour une plage de rayons 

comprise entre 0.056 et 0.066 m. Mais pour un disque sans ailettes, les contraintes de 

cisaillement maximales sont comprises entre 144 et 162 Pa (marquée en bleu ciel) et elles sont 

situées au bout de la membrane (0.07-0.078 m). On peut noter que les ailettes ont créé des 

contraintes de cisaillement élevées qui progressent de la pointe de la membrane vers le centre. 

Dans la pointe de la membrane, il existe également une pression élevée qui comprime la couche 

de gâteau (couche de dépôt) et la rend moins perméable et plus résistante à l'érosion par les 

contraintes de cisaillement [220].  

Ces observations sont en accord avec celles obtenues par Hwang et Wu [224] et Hwang et 

Lin [223]. Ils ont constaté qu'une augmentation de la contrainte de cisaillement conduit à une 

plus petite masse de gâteau en raison de l'effet de balayage important survenant à la surface de 

la membrane. 
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Figure III.8: Profils de la répartition de la contrainte de cisaillement sur la surface de la 

membrane à une vitesse de rotation de 2000 tr / min ;  

A) Disque avec des ailettes, B) Disque sans ailettes. 

 

III.5.3 Effets de la largeur des ailettes sur la pression et la contrainte de cisaillement 

Dans cette section, nous avons varié la largeur des ailettes pour évaluer leur effet sur la 

répartition de la pression et la contrainte de cisaillement à la surface de la membrane. À cette 

fin, trois épaisseurs (1.2, 2 et 4 mm) ont été sélectionnées où la première représente la largeur 

réelle des ailettes et la seconde représente la largeur initiale des ailettes lorsqu'elles ont été 

fabriquées [204]. La Figure III.9 montre l'augmentation des contraintes de cisaillement due à 

une plus grande épaisseur des ailettes. Un maximum de contrainte de cisaillement de 450 Pa est 
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atteint à R = 0.06 m pour les ailettes de 4 mm d'épaisseur et a chuté à 150 Pa à R = 0.08 m. Les 

autres épaisseurs donnent des contrainte de cisaillement similaires en fonction du rayon, à 

l'exception de 200 Pa entre 0.036 et 0.05 m. 

 

 

Figure III.9 : Effet de largeur des ailettes sur la contrainte de cisaillement en fonction du 

rayon de la membrane 

 

Nous notons également cette différence dans la Figure III.9. Pour un disque équipé d'ailettes 

de 4 mm de largeur, la région verte (Figure III.9-A) prend légèrement une forme rectangulaire. 

Cependant, lorsque la largeur passe de 4 à 1.2 mm (Figure III.9-B), elle apparaît sous une forme 

triangulaire. Cela signifie que la surface de la région verte créée entre les ailettes a été 

légèrement élargie. Ainsi, l'élargissement des ailettes de 1.2 à 4 mm a légèrement augmenté la 

surface de la contrainte de cisaillement sur la surface de la membrane et, par conséquent, le flux 

augmentera.  
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Figure III.10 : Profils de la contrainte de cisaillement sur la surface de la membrane ; A) 

Disque avec des aubes de 4 mm de largeur, B) Disque avec des aubes de 1,2 mm de largeur 

 

III.6 Conclusion 

Dans cette étude, la filtration d'un effluent laitier à travers deux modèles de disques rotatifs 

(avec ou sans ailettes) a été simulée à l'aide d'un code de calcul CFD (Ansys fluent). La validité 

des modèles numériques utilisés a été vérifiée par comparaison des résultats de la simulation 

avec ceux obtenus par d'autres auteurs dans les mêmes conditions. Lorsqu'un disque lisse est 

utilisé, un bon accord entre les résultats a été obtenu confirmant que les modèles sélectionnés 

représentent correctement le système dynamique de filtration. Les résultats obtenus par des 

simulations numériques ont démontré les effets de la rotation et des vitesses d'entrée. En raison 

de la force centrifuge, la vitesse de rotation a été le meilleur facteur qui peut améliorer la 



Chapitre III                      Simulation de la distribution de la pression et du taux de cisaillement  

                                      sur la surface de la membrane du disque rotatif. 

81 

 

contrainte de cisaillement et la pression sur la surface de la membrane. Cependant, la vitesse 

d'entrée a eu un effet négligeable. En outre, il a été remarqué que le disque équipé d’ailettes 

augmente la contrainte et la pression. On a par ailleurs observé que la présence d'ailettes avait 

augmenté la valeur de la contrainte de cisaillement par un facteur de trois. On peut ainsi déduire 

que les ailettes présentes dans le module de disque rotatif engendrent un mouvement de fluide 

supplémentaire qui a pour effet d’augmenter la pression et la contrainte de cisaillement. En 

outre, la largeur des ailettes peut également augmenter la surface de la contrainte de cisaillement 

sur la surface de la membrane. Le bénéfice de cette étude est d'aider à concevoir ou à optimiser 

les membranes rotatives à disque avec des géométries complexes. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

CHAPITRE IV :  

Modélisation et simulation du phénomène de colmatage sur la surface de 

la membrane du disque rotatif à l'aide de CFD et d'une étude numérique.   
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IV.1. Introduction 

Selon H. Li et al [225], Dans la microfiltration tangentielle de particules, une couche de 

gâteau de dépôt tend à se former sur la membrane et cela contrôle habituellement la performance 

du procédé de filtration. Le colmatage et la formation de la couche du gâteau (dépôt) à la surface 

de la membrane était une question critique et un défi majeur pour les chercheurs et la filtration 

de la membrane industrielle au cours des trois dernières décennies. Il est très important 

d'améliorer les performances des processus qui identifient et quantifient la formation du gâteau 

ou le blocage des pores [226]. La polarisation de la concentration et/ou le blocage des pores de 

la membrane peut permettre l'accumulation de particules de matériaux colloïdaux et 

particulaires suspendus sur la surface de la membrane et par conséquent conduire à un 

colmatage de la membrane [227]. Pour éviter ce phénomène, la filtration tangentielle est un 

processus important pour limiter la croissance de la couche de gâteau sur la membrane ; Il a été 

largement utilisé pour concentrer les solutés à partir de solutions ou de matières colloïdales et 

particulaires suspendues [227,228]. Dans la filtration transversale (tangentielle), le flux global 

est parallèle à la membrane filtrante et perpendiculairement à l'écoulement du filtrat, les vitesses 

du fluide sont généralement nécessaires pour diminuer l'accumulation d'espèces concentrées à 

la surface de la membrane [228].  

Au cours de la dernière décennie, certains chercheurs ont proposé de nombreux modèles afin 

de quantifier le déclin du flux et l'épaisseur du gâteau en filtration transversale. Song et al. [229] 

ont étudié le déclin du flux dans l'ultrafiltration et la microfiltration tangentielle, ils ont 

développé un modèle mécaniste pour le colmatage des membranes. Ils ont constaté que le flux 

dépendant du temps et le temps requis pour atteindre la stabilité étaient facilement prédits par 

leur modèle. Paipuri et al. [230] ont proposé un modèle qui peut prédire la polarisation de 

concentration et la formation de gâteau dans la filtration tangentielle. Les équations de Navier-

Stokes et de convection-diffusion ont été utilisées pour résoudre respectivement 

l'hydrodynamique de l’écoulement tangentielle et la distribution de soluté, Leurs résultats ont 

été validés par leur comparaison avec un certain nombre de problèmes et de prévisions produits 

par d'autres modèles informatiques et des résultats expérimentaux disponibles dans la 

littérature. Broeckmann et al. [231] ont introduit deux modèles pour décrire l'influence des 

particules, en prenant en compte les forces d'adhérence entre les particules et la surface de la 

membrane, ce qui, en effet, influence considérablement la formation de la couche de gâteau et 

l'efficacité du rinçage inverse. Le deuxième évalue l'influence décisive des particules et des 

distributions de la taille des pores de la membrane sur la formation de la couche de gâteau et le 
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blocage des pores et leurs dépendances mutuelles. Ils ont trouvé un bon accord entre les données 

expérimentales et les données simulées. 

Pour produire une équation différentielle unique pour le filtre de l'épaisseur du gâteau en 

fonction du temps, Foley et al. [232] ont développé un modèle mathématique de filtration à 

écoulement tangentielle qui explique la polydispersité des particules, Leur modèle combine la 

théorie classique de la filtration avec le concept du diamètre de particule de séparation (cut-off) 

en utilisant une analyse des forces hydrodynamiques agissant sur une particule de dépôt. Leur 

recherche a donné des résultats intéressants, En particulier, le modèle réussit à prédire non 

seulement le comportement observé de l'épaisseur du flux et du gâteau, mais aussi le 

comportement de la résistance moyenne au couche spécifique de gâteau. Ould-Dris et al. [233] 

ont étudié l'effet des variations cycliques de la pression transmembranaire (PTM), de la vitesse 

et de la concentration sur les particules de CaCO3 formant la couche du gâteau sur une 

membrane organique lors de la microfiltration, ils ont mesuré le flux de perméat stationnaire 

dans une série d'essais dans lesquels la PTM était varié entre 0.25 et 3 bar, la vitesse a été 

changée entre 0.25 et 2 m/s et la concentration de particules a été successivement élevée et 

diluée entre 1 et 700 g/L. Ils ont constaté que lorsqu'un gâteau a été formé, le flux de perméat 

était régi non seulement par les conditions de fonctionnement imposé, mais aussi par la 

contrainte normale sur la surface du gâteau. Benkahla et al. [234] ont étudié le mécanisme de 

colmatage dans la filtration tangentielle d'une suspension minérale de CaCO3, ils ont augmenté 

et diminué le TMP par étapes à vitesse constante pour former des cycles successifs, Dans leur 

travail, ils ont suggéré que la formation de la couche du gâteau était limitée par la contrainte de 

cisaillement agissant sur sa surface. Et que la couche de gâteau a accumulé aussi longtemps où 

la couche supérieure de particules obéit à l'équilibre de frottement de Coulomb, et en raison 

d'une augmentation du stress de cisaillement, l'équilibre de Coulomb n'était pas satisfaisant.  

Le but du ce présent travail est d'établir une revue des modèles existants pour le flux de 

perméat dans la filtration dynamique de filtration tangentielle du disque et ensuite de présenter 

un nouveau modèle basé sur la quantification de l'épaisseur de la couche du gâteau sur la surface 

du modèle de disque rotatif. Plus précisément nous avons étudié la stabilité de la couche 

supérieure de gâteau en déterminant le facteur de frottement adéquat de la couche supérieure 

de l'épaisseur du gâteau qui peut construire l'épaisseur réelle du gâteau, en calculant la 

contrainte normale à la couche supérieure du gâteau et le flux de perméat en utilisant des 

résultats CFD (contraintes de cisaillement, pression). Nous avons également constaté une 

condition entre le stress absolu normal, le facteur de frottement et la contrainte de cisaillement 

tangentielle qui peut générer l'épaisseur du gâteau. Dans le cas où l'épaisseur de la monocouche 
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supérieure est supposée égale au diamètre moyen des particules du gâteau, choisi comme étant 

de 1 µm. En outre, les résultats qui ont été déterminés dans un travail précédent [227] ont été 

utilisés pour la validation et la comparaison des modèles proposés. 

 

IV.2. Théorie 

La Figure IV.1 montre le flux de suspension d'alimentation où est dirigé parallèlement ou 

tangentiellement à la membrane avec des orifices d'entrée et de sortie, ce type de diagramme 

d'écoulement est appelé flux tangentiel et est le plus souvent utilisé pour des applications de 

laboratoire et d’autre processus volumineux [235]. 

 

Figure IV.1 : Évolution de divers paramètres à l'interface membrane-solution [57] 

 

Le flux de perméat peut être décrit par la loi de Darcy pour la résistance de gâteau et les 

résistances membranaires en série : 

𝐽𝑓 =
∆𝑃

μ(𝑅𝑚+𝑅𝑐)
              (1) 

Où ΔP est la pression transmembranaire, μ est la viscosité du perméat, Rm est la résistance 

intrinsèque de la membrane, et Rc est la résistance de gâteau. Les valeurs de μ et Rm restent 

constantes pendant la filtration. Le flux diminue parce que la valeur de Rc augmente en raison 

de la formation de gâteau sur la surface de la membrane.  

La résistance au gâteau est définie par l'équation de Carman-Kozeny (Eq.2) :  

𝑅𝑐𝑎𝑘𝑒 = 180
(1−𝜀𝑐)2

(𝜑𝑑𝑝)2𝜀𝑐
3 𝛿             (2) 

Où εc est la porosité du gâteau, dp est le diamètre de la particule, et δ est l'épaisseur du gâteau. 
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Pour utiliser l’Eq.1 et l’Eq.2 pour prédire le flux de perméat, l'épaisseur de la couche de 

gâteau qui se forme sur la surface de la membrane doit être connue. Le gâteau se construit avec 

le temps jusqu'à ce que le déclin du flux devienne stationnaire. Dans la sous-section suivante, 

le modèle est présenté pour prédire l'épaisseur du gâteau de l'état de la surface à la surface de 

la membrane par détermination du flux de perméat et de la résistance du gâteau, sachant que 

les contraintes de pression et de cisaillement sont déterminées par une simulation numérique du 

modèle expérimental. Le modèle est basé sur une condition sur laquelle l'épaisseur de la couche 

de gâteau peut être développée sur la surface de la membrane qui peut être déterminée par la 

force de frottement qui agit sur la contrainte de cisaillement des particules et de l'érosion. Une 

particule qui a été déposée sur la membrane sera soumise à une force de traction tangente (Ft) 

donnée par [232] : 

𝐹𝑡 = 𝜏𝑑𝑝
2               (3) 

Où τ est la contrainte de cisaillement de l'érosion sous laquelle la couche supérieure du gâteau 

est érodée [233]. L'équilibre de la force critique pour une particule déposée sur la membrane 

est donné par :  

Fr= 𝜇𝑓𝐹𝑛               (4) 

Où μf est le coefficient de frottement entre la particule et la membrane, et Fn est la force de 

traînée normale due au flux de perméat, dans ce cas, la contrainte normale peut être écrite 

comme [233]:  

𝑁 = ∆𝑃𝑁 = |
𝜕𝑝

𝜕𝑧
|
𝑧=𝛿

𝑑̅𝑝             (5) 

De l’Eq.1 et en utilisant équation de Kozeny-Carmen, on peut trouver : 

𝜕𝑝

𝜕𝑧
= 𝐽𝜇̅𝜕(𝑅𝑚 + 𝑅𝑐)             (6) 

 

Comme 𝑅𝑚 est constant et par combinaisons de l’équation de Kozeny-Carmen et l’Eq.6, on 

trouve : 

𝑁 = 𝐽̅𝜇180
(1−𝜀𝑐)2

(𝜑𝑑𝑝)
2

𝜀𝑐
3

𝑑̅𝑝                        (7) 

Où  𝐽 ̅ est le flux moyen sur la surface circulaire de la membrane, elle est donnée par : 

𝐽 ̅ =
1

𝑆
∫ 𝐽 𝑑𝑠 

𝑠

0
≅ 

(∑ 2 𝐽𝑖
𝑛
𝑖 𝑟𝑖)

𝑛𝑅2
                             (8) 

𝜀𝑐 Est la porosité de la couche de dépôt. 

Benkahla et al. [234] Ont constaté que la valeur de ce paramètre variait entre 0,15 et 0,25, 

dans différentes concentrations de CaCO3 en utilisant un modèle mathématique et la méthode 

de Newton-Raphson pour résoudre leur modèle. 
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IV.3 Algorithme de calcul 

Sur la base des équations présentées dans le paragraphe IV.2, le flux de perméat et l'épaisseur 

du gâteau ont été simulés en utilisant l'algorithme présenté à la Figure IV.2. Les mêmes valeurs 

des constantes empiriques ont été utilisées dans la simulation CFD et les étapes de calcul de 

l'algorithme. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure IV.2 : Algorithme modèle utilisé pour estimer l'épaisseur du gâteau 

 

IV.4 Résultats et discussion 

Dans la Figure IV.3, nous avons représenté les variations de la contrainte de cisaillement sur 

la surface de la membrane du disque équipé d'ailettes, par rapport au rayon de la membrane. 

Les résultats obtenus correspondent à la microfiltration d'une suspension de carbonate de 

calcium (CaCO3) [127]. On a observé que la contrainte de cisaillement était très faible lorsque 

le rayon se situait entre 0.01 et 0.04 m, cela peut s'expliquer par la faible vitesse tangentielle 

qui a été créée dans le disque rotatif et la viscosité élevée de CaCO3. Jusqu'à une valeur de 0.04 

O 

Start 

INPUT: Radius(i); τ=[τ(i)]; 

P=[p(i)]; µf=0.01; dp=1µm; 

Rm=52*1011m-1;    𝜀𝑐 = 0.25; 

 µ = 3.8 ∗ 10−3 𝑃𝑎. 𝑠; n=76; 

 

Initialization: Z= 0; 𝐽̅=0; i=1; k=1; 
 

𝑅𝑐𝑎𝑘𝑒(𝑘) = 180
(1−𝜀𝑐)2

𝑑𝑝
2𝜀𝑐

3 𝑧  ;    𝐽𝑓(𝑘) =
𝑃=ሾ𝑝(𝑖)ሿ

µ(𝑅𝑚+𝑅𝑐𝑎𝑘𝑒)
 ; 

𝑁(𝑘) = 𝐽𝑓𝜇180
(1−𝜀𝑐)2

(𝜑𝑑𝑝)2𝜀𝑐
3    ;    z=z + dp ;   k=k + 1; 

 

; 

N 
τ ≥ N*µf 

 

 

 𝐽̅= 𝐽̅+(Jf (k)*36105*Radius(i)*2)/((0.078)2*60) 

i =i+1; 
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𝑖 > 𝑛 

Stop 
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m, les contraintes de cisaillement augmentent en fonction du rayon, mais cette augmentation 

n'est pas régulière, la courbe prend une forme ondulée pour les valeurs de rayon comprises entre 

0.04 et 0.05 m. À partir du rayon de 0.05 m, la contrainte de cisaillement augmente et atteint 

une valeur maximale de 320 Pa pour un rayon d'environ 0.075 m.  

La vitesse tangentielle est proportionnelle à la vitesse de rotation et au rayon de la membrane, 

et la géométrie de disque ; cette vitesse génère l'augmentation des contraintes de cisaillement 

et de la pression [111], et si nous comparons ce résultat avec ceux obtenus dans un travail 

précédent [236], on peut conclure que la vitesse tangentielle et la concentration élevée en 

CaCO3 ont un grand effet sur la variation de la contrainte de cisaillement sur la surface de la 

membrane et par conséquent dans la réduction ou l'amélioration du flux de perméat [178], en 

particulier pour les valeurs de rayon comprises entre 0.01 et 0.05 m. 

 

Figure IV.3 : Contraintes de cisaillement en fonction de rayon ;  

Ultrafiltration d’une suspension de CaCO3  

(Disque équipé avec des ailettes, vitesse de rotation 2000 tr/min ; T = 25 °C) 

 

Cependant, la variation de la pression par rapport au rayon (Figure IV.4) a une allure 

parabolique, en particulier pour les valeurs de rayon comprises entre 0.01 et 0.07 m.  

Les valeurs de la pression augmentent rapidement en fonction du rayon, la pression est 

distribuée plus uniformément sur la surface de la membrane en comparaison avec l’allure de la 

courbe des contraintes de cisaillement. Les valeurs de la pression calculées par CFD avec le 

disque qui contient des ailettes sont plus grandes que celles trouvées pour le disque sans ailettes 

(Figure IV.4). Elle atteint la valeur de 3 bar dans le point 0.07 m du rayon. La pression 
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dynamique varie linéairement avec la densité de CaCO3 et le carré de rayon et la vitesse 

angulaire, selon une relation linéaire qu’on peut déduire à partir des équations de Navier-Stokes.   

 

Figure IV.4: Variation de la pression en fonction du rayon ;  

UF d’une suspension de CaCO3 (2000 tr/min; disque rotatif avec ailettes; T = 25 °C) 

 

Bouzerar et al. [116] ont trouvé dans leur étude que la densité et la viscosité de CaCO3 

ont augmenté la PTM de 1.4 à 2.3 bar. Cependant, leurs résultats posent plusieurs questions 

sur le comportement des particules dans leur mouvement par lequel la PTM augmente avec 

la viscosité et la densité. 

Selon Romero et Davis [237], La diffusion brownienne n'est importante que pour les 

particules submicrométriques et les faibles taux de cisaillement, alors que la portance inertielle 

est importante pour les grosses particules et les taux de cisaillement élevés. Pour les particules 

de taille micrométrique et les taux de cisaillement de l'ordre de 103 s-1, la diffusion induite par 

cisaillement est considérée comme dominante. L’évaluation de l’influence des deux paramètres 

(pression et contrainte de cisaillement) va montrer qui parmi ces deux paramètres est 

responsable du dépôt de particules sur la surface de la membrane.  

Pour cette raison, on a représenté dans la Figure IV.6 et la Figure IV.7 la variation de 

l’épaisseur de dépôt en fonction du rayon pour une vitesse de rotation de 2000 tr/min (disque 

avec ailettes), et pour différents coefficients de frottement (0.1, 0.3, 0.03 et 0.05).   

On remarque que dans les quatre figures, les profils de variation ont la même allure, mais 

les épaisseurs et les flux de perméat calculés sont différents et dépendent du coefficient de 

frottement. La plus grande épaisseur est obtenue pour un coefficient de frottement égal à 0.3 où 

elle atteint une valeur de 0.0035 m ; la plus petite valeur de l’épaisseur (0.0008 m) a été obtenue 

pour un coefficient de frottement de 0.05.  
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Figure IV.6: variation de la couche de gâteaux en fonction de rayon ;  

UF d’une suspension de CaCO3 (vitesse de rotation de 2000 tr/min ; Disque avec ailettes ; 

𝜇𝑓 = 0.1, 0.3; T = 25 °C). 

 

Pour chaque coefficient de frottement, les fortes variations de l’épaisseur sont situées sur 

une plage de variation du rayon de 0.025 à 0.038 mm. Cette épaisseur diminue progressivement 

à partir de la valeur du rayon supérieure à 0.04 mm. Ceci est en accord avec les résultats obtenus 

dans la Figure IV.4 ou à partir d’un rayon égal 0.04 mm, les contraintes de cisaillement 

augmentent dans cette partie de la membrane, ce qui engendre une diminution de la polarisation 

ce qui se traduit par une diminution de la couche de dépôt.  

Par ailleurs, dans cette région de la membrane (0.04 ≤ R ≤ 0.08 m), la pression est également 

forte, ce qui a pour conséquence une accumulation et condensation de la couche de dépôt sur la 

surface de la membrane [238]. Chellam et al. [239] ont utilisé des particules de verre dont la 

taille est entre 1 à 25 mm, ils ont indiqué que les grandes particules étaient absentes du gâteau. 

Peut-être ils ont été érodés par la contrainte de cisaillement, donc on peut dire que les contraintes 

de cisaillement engendrent l’érosion de la couche de dépôt.  
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Les résultats de la Figure IV.8 montrent l’effet des contraintes et pas celui de la pression et 

plus précisément dans la région où le rayon est supérieur à 0.04 m. Donc, on peut noter que les 

valeurs des contraintes de cisaillement ont élevé l’effet d’érosion de la couche de dépôt, malgré 

les fortes valeurs de la pression. La stabilité de la couche de dépôt, peut être contrôlée par les 

fortes valeurs des contraintes de cisaillements [239].  

 

 

Figure IV.7: variation de la couche de gâteaux en fonction de rayon ;  

UF d’une suspension de CaCO3 (vitesse de rotation de 2000 tr/min ; Disque avec ailettes ; 

𝜇𝑓 = 0.03 et 0.05; T = 25 °C) 

 

Une comparaison des résistances spécifiques théoriques et expérimentales aux gâteaux et 

des résistances cumulatives au gâteau suggère que la morphologie des gâteaux formés sous 

l'action du cisaillement est un facteur important dans la détermination du comportement du flux 

de filtrat. Le rôle des ailettes est remarqué par la comparaison de deux modèles (disque avec 

ailettes et sans ailettes) par la mise en considération des valeurs minimales obtenues par les 

deux modèles de la couche de dépôt et la forme de leurs allures. 
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Le coefficient de frottement a été trouvé meilleur par certains chercheurs dont la valeur est 

cernée entre 0.1 et 0.3 [240] et d’autres qui l’ont trouvé entre 0.05 et 0.01 [241]. Une valeur 

maximale a été trouvée par Broeckmann et al. [231], elle est égale à 0.03. 

Dans notre cas, nous avons fait un essai pour les quatre valeurs proposées dans la littérature 

et nous avons calculé le flux de perméat correspondant pour chaque valeur de coefficient de 

frottement et nous l’avons comparé avec le flux du perméat expérimental obtenu par Brou et al. 

[127], pour le disque avec ailettes et sans ailettes.  

Le flux trouvé par le modèle théorique est entre 2523.9 L/h.m² pour la valeur de coefficient 

de frottement 0.03, et 397.4 L/h.m² pour le coefficient de frottement de 0.3, ceci signifie que 

pour que le flux soit proche de la valeur expérimentale il faut que le coefficient de frottement 

soit inférieur à 0.1 et supérieur à 0.05 (Figure IV.12). 

 

Figure IV.8 : Variation de pression en fonction de rayon ;  

UF d’une suspension de CaCO3 (vitesse de rotation de 2000 tr/min ; disque rotatif sans 

ailettes ; T = 25 °C) 

 

Dans la Figure IV.8 et la Figure IV.9, on a représenté la variation de la pression et de la 

contrainte de cisaillement en fonction du rayon pour un disque sans ailettes et pour une vitesse 

de rotation de 2000 tr/min. La pression augmente uniformément en fonction du rayon de la 

membrane, elle atteint la valeur maximale dans le périphérique de la membrane, cette valeur 

est inférieure à la valeur trouvée pour le disque équipé d’ailettes, ce qui montre l’effet des 

ailettes dans l’amélioration de la filtration membranaire.  
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Les contraintes de cisaillement sont un peu faibles dans la région de rayon variant entre 0.01 

et 0.04 m, la valeur maximale atteint 8 Pa dans cette région de la membrane. Ceci peut être 

expliqué par les faibles vitesses tangentielles dans cette région et aussi par la viscosité et la 

densité élevée de CaCO3. 

Au-dessus de la valeur de 0.04 m du rayon, nous remarquons que les contraintes de 

cisaillement augmentent rapidement jusqu’à atteindre la valeur maximale de 140 Pa. 

Les valeurs de la pression et les contraintes de cisaillement sont utilisées pour évaluer leurs 

effets sur la formation de la couche de dépôt pour un disque sans ailettes. 

 

Figure IV.9 : contrainte de cisaillement en fonction de rayon ;  

Ultrafiltration d’une suspension de CaCO3 (vitesse de rotation de 2000 tr/min ; disque 

rotatif sans ailettes ; T = 25 °C) 

 

La Figure IV.10 et la Figure IV.11 représentent la variation de l’accumulation de la couche 

de dépôt en fonction du rayon pour différents coefficients de frottement sur la surface de la 

membrane. Les graphes ont la même allure avec un seul sommet qui se situe au point de 0.032 

m du rayon. Ce sommet atteint différentes valeurs pour chaque coefficient de frottement, il est 

entre 0.01 et 0.003 m pour un coefficient de frottement variant entre 0.1 et 0.03 (Figure IV.10). 

Ceci montre que pour une couche de dépôt moins épaisse, il faut un coefficient de frottement 

inférieur à 0.03. Le flux de perméat a été calculé pour chaque coefficient de frottement en 

utilisant les valeurs de pression et les contraintes de cisaillement (calculés par CFD) en fonction 

de rayon. La valeur expérimentale du flux moyen a été mesurée par certains auteurs pour un 

disque sans ailettes. L’effet de contrainte de cisaillement et de la pression est bien remarqué 
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pour un disque sans ailettes. La pression augmente progressivement en fonction du rayon (0 ≤ 

r ≤ 0.035 m) et en parallèle la couche de dépôt s’accumule aussi progressivement jusqu’au point 

de rayon de 0.032 où elle atteint la valeur maximale.  

Dans cette partie de la membrane, les contraintes de cisaillement sont généralement faibles ; 

au-dessus de ce point de rayon (0.032 m), les contraintes augmentent rapidement avec les 

valeurs de pression, mais la couche de dépôt diminue progressivement le long du rayon jusqu’au 

périphérique de la membrane, ceci peut être expliqué par l’efficacité des contraintes de 

cisaillement sur l’érosion de la couche de dépôt (supérieure à 0.043 m) devant la pression.  

Cependant, dans la région où le rayon est inférieur à 0.015 m, on remarque aussi une faible 

épaisseur de la couche de dépôt, bien que les contraintes de cisaillement soient faibles dans 

cette partie de la membrane, ceci peut être expliqué par la faible pression qui empêche 

l’accumulation de la couche de dépôt dans cette région.  

 

 

Figure IV.10: Variation de la couche de gâteaux en fonction de rayon ;  

UF d’une suspension de CaCO3 (vitesse de rotation de 2000 tr/min ; Disque sans ailettes ; 

𝜇𝑓 = 0.1, 0.3; T = 25 °C) 
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Pour faire une comparaison entre les deux modules de filtration (disque avec ailettes et sans 

ailettes) ainsi qu’entre les modèles utilisés dans le calcul du flux de perméat pour les deux 

modules de filtration, nous avons représenté la variation du flux de perméat en fonction du 

coefficient de frottement (Figure IV.11). 

 

 

Figure IV.11: Variation de la couche de gâteaux en fonction de rayon ;  

UF d’une suspension de CaCO3 (vitesse de rotation de 2000 tr/min ; Disque sans ailettes ; 

𝜇𝑓 = 0.03 et 0.05; T = 25 °C) 

 

Les résultats montrent la diminution suivant une fonction puissance du flux de perméat en 

fonction de coefficient de frottement.  Bouzerar et al. [178] ont trouvé environ 440 l/h.m² pour 

une vitesse de rotation de 1500 rpm. Dans une autre étude, Bouzerar et al. [111] ont trouvé une 

valeur de flux de 1050 l/h.m² pour une vitesse de rotation de 2000 tr/min.  

La Figure IV.12 montre bien la différence de flux entre les deux modèles, ce qui montre 

l’efficacité des ailettes dans l’amélioration de flux de perméat. En plus pour que le flux de 

perméat soit compatible avec le flux mesuré expérimentalement, il faut que le coefficient de 
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frottement soit inférieur à 0.1 et supérieur à 0.05 pour les deux modules de filtration 

membranaire (disque avec ailettes et sans ailettes). 

  

Figure IV.12 : Variation du flux en fonction de coefficient du frottement 

 

L'accumulation du soluté près de l'interface membranaire peut être décrite par deux manières 

soit par la description de filtration-gâteau, soit par une description selon la théorie du film [242]. 

Le colmatage est dû à la polarisation de concentration, ce phénomène crée une forte 

concentration au voisinage de l’interface de la membrane ce qui engendre une pression 

osmotique par laquelle le soluté peut revenir vers la phase de solvant si la pression appliquée 

sur le fluide est généralement faible [243]. Dans la plupart des cas, lorsque la pression 

transmembranaire (PTM) est suffisamment élevée, une couche du gâteau de particules se forme 

sur la membrane et limite le flux de perméat [233]. Donc on peut dire que le coefficient de 

frottement et les fortes valeurs de pression se sont les deux facteurs principaux pour que les 

particules colloïdales s’accumulent et par conséquent produisent une couche de dépôt sur la 

surface de la membrane. 

 

IV.5 Conclusion 

Dans cette étude, nous avons représenté la variation de la couche de dépôt sur la surface de 

la membrane et montré l’efficacité des contraintes de cisaillement sur l’érosion de la couche de 

dépôt. Nous résultats montrent aussi l’effet des ailettes. Pour le disque avec ailettes, la couche 

de dépôt subit un effet d’érosion deux fois dans la région de rayon entre (0.01 - 0.04) et 

l’epaisseur de la couche de dépôt est plus inférieur que celle obtenue avec le disque sans ailettes. 

Le coefficent de frottement a un grand effet sur l’accumilation de la couche de dépôt sur la 

surface de la membrane, sans oublier l’effet de la pression qui engendre aussi l’accumulation 
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des particules colloïdales sur la surface de la membrane. Dans notre cas, nous avons essayé de 

trouver une valeur convenable pour le coefficient de frottement et qui donne un flux de pérmeat 

plus proche du modèle éxperimental. On a trouvé que pour que le flux de permeat calculé soit 

proche a celle mesuré expérimentalement le coeficient de frotement soit entre 0,05 et 0,1. 
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Conclusion Générale et Perspectives 

 

 
 

Le travail présenté dans ce manuscrit avait pour objectif principal l’étude des procédés de 

filtration membranaire pour le traitement des effluents liquides. Ainsi une analyse des 

données des différentes techniques de traitements membranaires a été effectuée. L’efficacité 

du système de filtration dynamique utilisant de forts taux de cisaillement pour réduire les 

phénomènes de polarisation de concentration et la formation de gâteaux à la surface de la 

membrane de filtration a été étudiée.  

Selon la synthèse bibliographique que nous avons réalisée au premier chapitre, le procédé 

de filtration membranaire est un outil d’avenir pour le traitement et la valorisation des 

effluents liquides. Cependant, l’efficacité de ce procédé de filtration est limitée par plusieurs 

facteurs liés soit à l’élément de filtration (membrane) ou aux techniques utilisées pour 

améliorer le flux du perméat.   

L’efficacité de la contrainte de cisaillement, de la pression transmembranaire, ainsi que de 

la présence des ailettes sur le disque tournant a été mise en évidence dans cette thèse. 

Préalablement et dans le Chapitre I, une comparaison entre deux modules (système à disque 

rotatif et système Amicon 800) a été effectuée.  

L’optimisation des conditions expérimentales (énergie consommée, vitesse de rotation du 

disque et pression transmembranaire) pour obtenir un flux moyen maximal a été réalisée en 

utilisant une méthodologie basée sur les surfaces de réponses (RSM). Il a été démontré que 

pour obtenir un flux moyen de perméat avec de hautes contraintes de cisaillement (vitesse de 

rotation de disque) et une consommation minimale d’énergie, il fallait appliquer les conditions 

de filtration suivantes : une pression transmembranaire de 3.34 bars, et une contrainte de 

cisaillement de 102,000 s-1. Ainsi, sous l’effet de ces conditions optimales, le flux moyen 

trouvé est égal à 154 L/m2.h et l’énergie consommée est de 169 kWh/m3. Ces résultats offrent 

un compromis intéressant dans le domaine de traitement des effluents liquides, où l’utilisation 

d’une énergie minimale conforte le choix de ce procédé par rapport à d’autres procédés qui 

consomment plus d’énergie.  

L’amélioration du flux moyen de filtration nécessite l’étude de certains paramètres 

physiques tels que la contrainte de cisaillement et la pression transmembranaire. A cet effet, 

une étude théorique et numérique dans le chapitre II a été réalisée. L’utilisation de CFD dans 

notre étude est parmi les premières contributions à l’application des études numériques sur 
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des systèmes de filtration dynamique. En effet, cette présente étude démontre l’utilité de cet 

outil dans le calcul des paramètres physiques (pressions, contraintes de cisaillement, vitesse 

de rotation et présence d’ailettes sur les membranes). Cela a permis d’étudier la distribution 

de la pression et des contraintes de cisaillement sur la surface de membrane. Les résultats 

obtenus ont permis de faire une comparaison entre les résultats de cette étude et d’autres 

résultats trouvés dans la littérature. Ainsi, il a été vérifié que le système de filtration à disque 

rotatif (DRM) est plus efficace et donne un flux moyen plus important que le système de la 

cellule Amicon 8200. Par ailleurs, il a été observé que l’augmentation de la vitesse de rotation 

a un effet bénéfique sur l’amélioration de la contrainte de cisaillement et par conséquent sur 

l’efficacité de la filtration membranaire. 

 Une comparaison entre un disque sans ailettes et avec ailettes a été aussi réalisée en 

utilisant le CFD. Les résultats obtenus montrent l’efficacité des ailettes dans l’amélioration 

des contraintes de cisaillement et de la pression sur la surface de la membrane, ce qui entraine 

l’augmentation du flux moyen de perméat.  

Le colmatage extérieur des membranes est dû au dépôt de certaines particules dont le 

diamètre est supérieur au diamètre des pores. Ce phénomène conduit à la formation d’une 

couche de gâteau, se déposant à la surface de la membrane avec le temps et par conséquence 

va rajouter une résistance supplémentaire à la filtration membranaire.  

Ainsi, une partie de ce travail a été consacrée à l’étude de ce phénomène de colmatage, en 

effectuant une modélisation par un algorithme de calcul en utilisant le logiciel « Matlab ».  

Les tracés de l’allure de l’épaisseur de la couche de dépôt sur la surface de la membrane en 

fonction du rayon ont montré l’effet des contraintes de cisaillement, de la pression et du 

coefficient de frottement sur la formation de la couche de dépôt à la surface de la membrane. 

Les résultats obtenus montrent que les contraintes de cisaillement ont un effet majeur sur 

l’élimination de la couche de dépôt en la comparant à la pression transmembranaire en 

empêchant les particules contenues dans l’effluant de former un empilement de particules.  

Les résultats de cette étude ont également montré que le coefficent de frottement, doit être 

inférieur à 0.1 et supérieur à 0.05 pour les deux modules de filtration membranaire (disque 

avec ailettes et sans ailettes), pour que le flux de perméat soit compatible avec le flux mesuré 

expérimentalement. Par conséquent, pour que le flux moyen soit meilleur il faut que le 

coefficient de frottement soit assez faible (inférieur à 0.05). 

Prévoir le mécanisme de colmatage des membranes dans l'ultrafiltration des effluents 

liquides (eau usée domestique ou industrielle) pour la production de l’eau potable est 

fondamental pour améliorer les performances et réduire le colmatage des membranes. 
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Ainsi l’amélioration du flux moyen du procédé de filtration membranaire constitue une 

porte ouverte aux chercheurs pour étudier tous les paramètres physicochimiques, liés d’une 

part à l’élément de filtration (membrane) et à l’élément à filtrer (effluent), et d’autre part aux 

techniques de filtration (DRM, Cellule Amicon, …). Une analyse approfondie est nécessaire 

pour fractionner les polluants colmatant provenant d’effluents liquides, identifier le colmatant 

(organique, minéral, biologique ou composite) et fournir plus de détails sur les réactions 

parmi les impuretés ou entre les contaminants et la surface de la membrane.  

Pour une application plus large, l'évaluation doit intégrer les performances de 

l'ultrafiltration avec le colmatage des membranes, en explorant l'équilibre entre l'élimination 

des contaminants et la réduction de colmatage grâce à une évaluation efficace, telle que 

l'évaluation du cycle de vie.  

 

Les résultats obtenus lors de ce travail de thèse soulèvent de nouvelles questions et 

suggèrent ainsi certaines orientations futures pour la continuité de cette recherche : 

- Efficacité technologique pour le contrôle du colmatage. 

- Utilisation du calcul numérique à l’aide des logiciels de calcul bien choisis, pour étudier 

le comportement des particules de l’effluent sous l’effet de la pression transmembranaire et 

des contraintes de cisaillement lors de la filtration. 

- Mesure de la pression radiale sur la surface de la membrane pour la validation des 

modèles théoriques. 

- Utilisation de la microscopie électronique pour visualiser le comportement des particules 

à la surface de la membrane.  
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1. Introduction 

 
Inulin is a kind of fructan composed of fructose units and 

some- times a terminal glucose unit (Glibowski, 2010). Inulin 

exists in a wide variety of plants such as leek, onion, garlic, 

wheat, chicory, artichoke and banana. Inulin is widely applied 

in bioprocesses and food production as an important material. It 

can be used for ethanol fermentation and production of protein, 

oil and fructose syrup (Chi et al., 2011). In food industry, inulin 

is used as a fiber ingredient to improve taste and texture, as fat 

substitute in dairy industry to produce low-fat dairy products, 

and as sugar analysis in chocolate to reduce sugar content. 

Inulin is industrially extracted from chicory roots (Baert, 1997; 

Baert and Bockstaele, 1992). Sliced chicory roots are transported 

into a counter-current diffuser for a long time extraction (∼2 h) 

which requires high temperature water (70–80 ◦C) as extract 

solvent (Zhu et al., 2012). In order to purify the obtained juice 

which contains inulin and some other impurities (mainly due to 

high extraction temperature), complex operations are required. 

One possible purification process mainly consists of  

fouling coefficient of RDM assisted filtration were investigated and 

compared with the performance of previ- ously used normal stirred 

filtration unit. Response surface methodology (RSM), based on a three 

levels and two variable central composite rotatable design (CCRD), 

was employed to obtain the best possi- ble combination of  

 

 

ABSTRACT  

Inulin was extracted by pulsed electric fields (PEFs) assisted diffusion. 

Rotating disk module (RDM) assisted dead-end filtration of chicory 

juice was studied. Filtration behavior, flux decline and 

trans-membrane pressure (TMP) (X1: 2–6 bar), shear rate (X2: 12,000–

102,000 s−1) for maximum average flux and minimum specific energy 

consumption. The experimental data obtained were fitted to a second-

order polynomial equation using multiple regression and were also 

analyzed by variance analysis (ANOVA). The 3-D response surface 

and contour plots derived from the mathematical models were applied 

to determine the optimal conditions. The optimum filtration 

conditions were: a TMP of 3.34 bars, and a shear rate of  

102,000 s−1. Under these conditions, the experimental average flux and 

specific energy were 154 L/m2 h and 169 kwh/m3, respectively, which 

were in close agreement with the values predicted by the model. 

Results of this work may contribute to increase chicory juice filtration 

for inulin purification. 

 

 

 

 

 

 

two steps. In the first step, there are pre-liming, liming, first 

carbonation, first filtration, second carbonation and second 

filtration (Franck and De Leenheer, 2005). Then, juice  

demineralization, decolorization, evaporation and spray drying 

are used for further purification and commercial inulin 

production. Although the conventional purifica- tion technology 

can effectively remove insoluble and some soluble substances, it 

is labor intensive, time consuming and environmen- tally 

unfriendly. 

Previous study showed that the application of pulsed 

electrical field (PEF) led to more selective non-thermal or 

moderate thermal extraction of active components from various 

plants. Then one can obtain extracted juice with higher quality 

(Loginova et al., 2011; Zhu et al., 2012). Moreover, the PEF 

treatment permits to decrease lime consumption and facilitate 

the purification process. 

Membrane filtration has been proposed as an alternative to 
greatly simplify the purification process and decrease energy 
con- sumption which is currently huge in food processing 
industry due to high temperature operation (Fillaudeau et al., 
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Abstract This paper reports computational fluid dynamics
(CFD) studies on the performance of flow inside a rotating
disk filtration module. This module consists of a disk rotat-
ing at speeds between 1000 and 3000 rpm inside a cylindrical
housing equipped with a stationary circular flat membrane.
In order to investigate the influence of surface geometry, a
smooth disk and a disk equipped with vanes were used. Com-
mercial CFD software was utilized for the characterization of
the flow inside the membrane module. The predicted results
were compared at different values of rotating and inlet veloc-
ities with previous works and also with experimental ones
obtained in the filtration of dairy effluent in the same con-
ditions. The influence of the geometry of the disk was also
evaluated. The obtained results show that an increase in rotat-
ing velocity leads to an increase in the pressure and shear
stress at the membrane surface. The highest pressures were
obtained when using disks equipped with vanes, this was due
to the turbulent area created between the vanes visualized in
animated views. It was also found that the presence of vanes
on the surface of disk has a great effect on the shear stress;
it contributes to the reduction in fouling and improvement in
filtration flux.
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1 Introduction

In recent years, filtration in rotating disk modules (RDM) has
received attention by researchers and engineers. Dynamic
ultrafiltration by RDM can be applied to a wide variety of
applications such as chemical industry, food technology and
water treatment [1,2].

The main problem of membrane filtration is fouling,
caused by particles and macromolecules contained in the feed
solution, which blocks the pores or build up a cake over the
membrane, reducing it’s permeability [3,4].

Fouling can be considered to be completely external if
no particles are expected to penetrate the pores [5]. To
avoid these phenomena, several methods were proposed by
researchers, namely the use of static turbulence promoters
by placing inserts in the flow channel, or creating pulsa-
tions of feed flow [6,7]. Also, the flux can be enhanced by
application of RDM or vibrating membranes [8,9]. As conse-
quence, the membrane fouling and cake layer thickness can
be reduced by increasing the shear rate at the membrane sur-
face. It was demonstrated in ultrafiltration with RDM that the
flux is mainly governed by the maximum shear rate and can be
increased to considerably high levels by increasing the rota-
tion speed or by equipping the disk with radial vanes [10–15].
It was observed that the presence of vanes on the surface disk
permits a complete elimination of fouling and produces high
permeate flux. The high performance of dynamic ultrafiltra-
tion was confirmed by Brou et al. [16]. They demonstrated
that the addition of vanes to the membrane disk improves
the permeate flux and reduces the consumed energy. They
observed that the increase in permeate flux with the 6 mm
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vanes is higher than the power augmentation. Li et al. [17]
found for ultrafiltration of emulsions that a disk equipped
with 6 mm vanes produces higher shear rate and reduces the
concentration polarization at the membrane surface. They
also demonstrated that during tests of concentration, the spe-
cific energy consumption was less for a disk with vanes than
with a smooth disk.

Computational fluid dynamics (CFD) are a powerful tool
to investigate processes involving fluid flow [18]. CFD and
models of flow through RDM and tubular membranes were
investigated by several researchers. Torras et al. [19] used
numerical simulation to show the characteristics of the flow
inside a dynamic membrane module with a smooth rotating
disk. They determined the correlation relating the disk rota-
tion speed with the surface-averaged pressure and the shear
stress on the membrane. Parvareh et al. [20] studied the role
of fluid flow pattern and pressure on the permeate flux. They
found that the change in dynamic pressure upon the mem-
brane surface has a direct effect on the permeate flux. Rainer
et al. [21] examined the 3D-flow regime of a crossflow filter
with horizontal rotating disks. They used a commercial CFD
program for evaluating the influence of scrapers on velocity,
turbulence and dissipation. Li et al. [22] studied the influ-
ence of the geometry of the membrane on the flow rate using
CFD. They found that a variation in structural configura-
tion causes an inherent change in hydrodynamic behaviour.
Rahimi et al. [23] have used CFD for predicting the shear
stress upon a polyvinylidene difluoride (PVDF) membrane.
They found by comparing the experimental observations with
CFD modelling that a high shear stress reduces fooling. Liu
et al. [24] simulated the fluid flow in baffle-filled membrane
tubes. Their simulation results showed an increase in shear
stress and average velocity, caused by the presence of baf-
fles, and therefore an increase in permeate flux. Ghidossi et
al. [25] used a commercial CFD package to determine the
pressure drop in a hollow fibre membrane at different oper-
ating conditions. They compared their experimental results
with predicted results to check the numerical model. Liu et al.
[26] studied the performance of screw inserts on microfiltra-
tion using CFD and experimental study. Their experimental
results showed that turbulence promoters can enhance the
permeate flux of membrane, consequently improve permeate
flux. Therefore, they used CFD to confirm the efficiency of
screw inserts for improving permeate flux. Recently, Hwang
and Wu [27] studied the effect of shape and number of vanes
equipping membranes on the efficiency of microalgae micro-
filtration using CFD. They found that the disk structure and
rotation speed were the most crucial factors affecting the
filtration performance. A rotating disk equipped with more
vanes can generate higher shear stress on the membrane sur-
face for a given rotation speed.

The aims of this study were, first to determine the pressure
drop in a module depending on the operating conditions and

secondly, to find the distributions of pressure and shear stress
at the membrane and disk surface. Therefore, different condi-
tions of rotation speed, inlet velocity and membrane surface
nature were selected for this study. In order to increase the
shear rate in the module, the disk was equipped with radial
vanes. This geometry leads to an increase in the fluid angu-
lar velocity in the gap between the membrane and disk [28].
The effects of internal hydrodynamics of the filtration system
on its performances were evaluated using CFD. Two types
of disks (with vanes and without vanes) were applied for
the ultrafiltration of dairy effluent. This fluid was chosen in
order to compare the obtained results with those predicted by
a theoretical model proposed by Bouzerar et al. [5] and, also
with experimental values and numerical results obtained by
Torras et al. [19] using CFD.

2 Materials and Methods

2.1 Experimental Device

A rotating disk membrane (RDM) was used for the ultrafil-
tration of dairy effluent (viscosity 9.8 10−4 Pa s and density
of 924 kg/m3). The RDM is fed by an annular inlet and the
fluid exits through the retentate on the axis. The flat mem-
brane was attached on the cover of the cylindrical housing
in front of a disk. Two types of disks were used, one with
vanes and another without vanes (smooth disk). Therefore,
the simulations were performed on the same physical model
(Fig. 1).

The control volume has an annular inlet and an exit tube;
this tube has a length equal to 40 mm (two diameters). This
length was taken in order to avoid the influence of the exit
[17].

Three inlet fluid velocities (0.017, 0.0011 and 0.009 m/s)
were considered. For the first velocity (0.017 m/s), three
different rotating velocities of the disk (1000, 2000 and
3000 rpm) were selected. For the second and last velocity,
only a rotating velocity of 2000 rpm was used.

The radius of the disk for both models is 72.5 mm, the gap
between the disk and membrane is 10.7 mm. Vanes height
is 6 mm; their length is 65.5 mm and have three different
thicknesses 1.2, 2 and 4 mm.

2.2 Software CFD Description

Commercial software (Ansys fluent version 14.5) was used
in this study. A geometry and mesh in Ansys interface were
created. The following boundary conditions were considered:
(i) the inlet velocity was imposed in inlet annular section,
and outflow at the retentate exit, (ii) the prescribed pressure
in the outflow was maintained at zero, (iii) the velocity on
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