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RESUME 

Une étude de caractérisation expérimentale de l’air gap membrane distillation (AGMD) est effectuée 

sur une installation pilote. Lors des essais, nous avons utilisé de l’eau de mer synthétique (35 g/l de 

sels). Les résultats montrent que le flux de perméat augmente lorsque la température et le débit 

d’alimentation augmentent et lorsque l’épaisseur de l’air gap diminue (de 3,12 à 1,04 mm). En 

parallèle, le phénomène a été modélisé à l’aide du logiciel EES sur les aspects des transferts thermique 

et de masse. Le modèle 1D, construit à partir d’équations de transfert et de corrélations de la 

littérature, rend bien compte des phénomènes présents dans le pilote de distillation membranaire. Le 

flux de perméat maximal obtenu est de 7,4 kg/m² h avec une température du fluide chaud de 65°C, 

un air gap de 1,04 mm et des débits chaud et froid égaux à 5 l/min. Sur l’ensemble des mesures, 

l’écart relatif maximal entre les résultats expérimentaux et simulés est de 10 % observé pour la 

température de 65 °C. Les résultats par faible température de fluide chaud pourront être intéressants 

dans le projet d’un couplage avec une machine frigorifique.  

Mots Clés: Dessalement, Distillation membranaire, AGMD 

1. INTRODUCTION 

Les besoins en eau douce deviennent de plus en plus importants avec l’augmentation de la population 

mondiale qui devrait passer de 7,2 milliards en juin 2013 à 9,6 milliards en 2050 [1]. En effet, l'eau 

potable est consommée quotidiennement à de nombreuses fins. Ainsi, les trois plus grands secteurs 

de consommation à travers le monde sont l'agriculture, l'industrie et l'usage domestique. De plus, la 

pénurie en eau potable est accentuée surtout dans des régions arides en Afrique et au Proche Orient. 

Le dessalement de l’eau de mer ou d’eau saumâtre est alors parfois une solution au manque d’eau 

douce. Parmi les procédés utilisés pour le dessalement de l’eau de mer, on peut citer la distillation 

membranaire. Il s’agit d’un procédé pour lequel une membrane hydrophobe poreuse sert de support 

à la vaporisation partielle du fluide d’alimentation (eau de mer). Cette technique possède l’avantage 

de pouvoir être couplée avec le condenseur d’une machine de froid [2], ce qui constitue l’objectif 

global de l’étude présenté ici. Il existe quatre configurations principales de modules de distillation 

membranaire dans la littérature [3, 4, 5, 6]: la Direct Contact Membrane Distillation (DCMD), l’Air 

Gap Membrane Distillation (AGMD), la Sweeping Gas Membrane Distillation (SGMD) et la Vacuum 

Membrane Distillation (VMD). Celles-ci diffèrent par la nature du traitement du perméat : la 

condensation de la vapeur ayant franchi la membrane se fait à l’intérieur du module pour les 

configurations DCMD et AGMD et à l’extérieur du module pour les configurations VMD et SGMD. 

La configuration étudiée dans cet article pour le dessalement d’eau de mer est l’AGMD. C’est un 

procédé membranaire thermique, la force motrice du transfert étant une différence de pression 

partielle de part et d’autre de la membrane créée par une différence de température. Par rapport aux 

autres techniques de distillation membranaire, l’AGMD parait intéressante pour ses aspects de faible 

mouillage de la membrane et par le fait qu’il n’y a pas de consommation énergétique supplémentaire 

liée à l’utilisation d’une pompe supplémentaire. 

Ces dernières années, l’AGMD a connu un développement plus soutenu, principalement en recherche, 

grâce à l’évolution des techniques de fabrication des membranes. Ce papier présente la modélisation 
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des phénomènes (transferts de masse et chaleur) et les résultats expérimentaux et simulés de l’étude 

paramétrique d’une installation de type AGMD à l’échelle pilote (20 L). 

2. MODELISATION DES TRANSFERTS DE CHALEUR ET DE MASSE 

Le principe de l’AGMD repose sur l’utilisation d’une membrane microporeuse et hydrophobe (et qui 

le reste en conditions d’utilisation) afin de séparer un compartiment d’alimentation et un 

compartiment de perméat (air gap) (figure 1). L’hydrophobie de la membrane empêche l’eau sous 

forme liquide de pénétrer à l’intérieur des pores de cette dernière. L’effet moteur du procédé est le 

gradient de pression de vapeur entre ces deux compartiments de sorte que les molécules volatiles du 

liquide s’évaporent à l’interface liquide chaud/membrane puis la traverse. La vapeur transférée se 

condense ensuite de l’autre côté de la membrane hydrophobe sur une plaque froide. A l’intérieur du 

module de la configuration de l’AGMD, deux phénomènes interviennent simultanément : les 

transferts de chaleur et de masse (figure 1).  

 
Figure1 : Mécanismes des transferts de chaleur et de masse 

Les transferts de chaleur et de masse sont régis par les équations physiques décrites ci-dessous. Ces 

équations sont également celles du modèle numérique développé à l’aide du logiciel EES, un solveur 

d’équations intégrant un accès rapide aux propriétés thermophysiques des fluides. 

2.1 Transfert de chaleur 

La convection et la conduction sont les deux modes de transferts de chaleur dominant généralement 

à l’intérieur d’un module d’AGMD [7]. Les transferts de chaleur interviennent dans le canal chaud 

(entre la solution d’alimentation chaude et la surface de la membrane), à l’intérieur des pores de la 

membrane, dans l’air gap, à la surface de la plaque froide et dans le canal froid (entre le liquide froid 

et la surface de la plaque froide).  

Le flux de chaleur de la solution d’alimentation chaude vers la membrane est donné par l’équation 1. 

ℎℎ. 𝐴𝑚. (𝑇ℎ − 𝑇ℎ𝑚) =
(�̇�𝑒+�̇�𝑠)

2
 𝐶𝑝𝑠𝑤 . (𝑇𝑒2 − 𝑇𝑠2)      (1) 

Où ℎℎ et 𝑇ℎ sont le coefficient de transfert convectif et la température de la solution d’alimentation 

chaude; 𝑇ℎ𝑚 la température à l’interface solution d’alimentation chaude/membrane, �̇�𝑒 et �̇�𝑠 sont 

des débits massiques en entrée et en sortie du canal chaud et 𝐶𝑝𝑠𝑤, la capacité thermique massique 

de la solution d’alimentation. 𝑇ℎ est considérée comme une température moyenne de l’entrée et de 

la sortie du canal chaud (équation (2)).  

𝑇ℎ =
(𝑇𝑒2+𝑇𝑠2)

2
           (2) 
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Le flux de chaleur de la surface de la membrane au condensat est constitué d’un terme convectif et 

d’un terme de diffusion. Il est régi par l’équation (1). 

1

𝑅𝑚𝑇
 (𝑇ℎ𝑚 − 𝑇𝑚𝑔) + 𝐽𝑣 . ∆𝐻𝑣 = ℎℎ(𝑇ℎ − 𝑇ℎ𝑚)      (3) 

La résistance thermique 𝑅𝑚𝑇 dépend de la résistance du matériau de la membrane 𝑅𝑚 et la résistance 

thermique de la vapeur dans les pores 𝑅𝑣. Cette dernière est fonction de l’épaisseur de la 

membrane 𝛿𝑚, de la porosité 휀, de la conductivité thermique de l’air 𝑘𝑎 et de celle du matériau de la 

membrane 𝑘𝑚. Elles sont données par les équations (4), (5) et (6). ∆𝐻𝑣 et 𝐽𝑣 sont respectivement la 

chaleur latente de vaporisation de la solution d’alimentation chaude et le flux de vapeur traversant la 

membrane. 

𝑅𝑚𝑇 =
𝑅𝑚 𝑅𝑣 

𝑅𝑚+𝑅𝑣
           (4) 

𝑅𝑚 =
𝛿𝑚

 .  𝑘𝑎+(1− ) .𝑘𝑚
          (5) 

𝑅𝑣 =
1

𝐽𝑣 .𝐶𝑝𝑣
           (6) 

Le flux de chaleur travers l’air gap est supposé convectif et porté par la vapeur d’eau équation (7).  

 
1

𝑅𝑔
 (𝑇𝑚𝑔 − 𝑇𝑝) =

1

𝑅𝑚𝑇
  (𝑇ℎ𝑚 − 𝑇𝑚𝑔) + 𝐽𝑣∆𝐻𝑣      (7) 

Où 𝑇𝑚𝑔 est la température à l’interface membrane/air gap, 𝑇𝑝 est celle du perméat et 𝑅𝑔 est la 

résistance thermique de l’air gap calculée à partir de l’équation (8). 

1

𝑅𝑔
=

1

𝑅𝑣
+

(𝛿𝑔−𝛿𝑓)

𝑘𝑎
          (8) 

L’épaisseur du film liquide (𝛿𝑓) est donnée par l’équation (9) [8]. 𝛿𝑔 est l’épaisseur de l’air gap. 

𝛿𝑓= [
3 𝜇𝑣 ∫ 𝐽𝑣(𝑥)𝑑𝑥

𝑥
0  

𝑔𝜌𝑤(𝜌𝑤−𝜌𝑣)
]

1/3

           (9) 

Dans cette expression, 𝜇𝑣 et 𝜌𝑣 sont respectivement la viscosité et masse volumique de la vapeur, g 

est l’accélération de la pesanteur et 𝜌𝑤, la masse volumique de la solution d’alimentation.  

Le flux de chaleur de l’interface de la surface de condensation à la solution de refroidissement peut 

se traduire par la relation (10). 

ℎ𝑐(𝑇𝑝𝑓 − 𝑇𝑓) = �̇�𝐶𝑝(𝑇𝑒1 − 𝑇𝑠1)        (10) 

Dans le canal froid, 𝑇𝑓 est la température moyenne entre l’entrée et la sortie (équation (11)), ℎ𝑐 est le 

coefficient de transfert convectif, 𝑚,̇  le débit massique et 𝐶𝑝, la chaleur massique du liquide froid. 

𝑇𝑓 =
𝑇𝑒1+𝑇𝑠1

2
           (11) 

Les coefficients de transfert convectif ℎ𝑐 et ℎℎ sont déterminés à partir des corrélations donnant le 

nombre de Nusselt. Les débits d’alimentation sont très faibles. En régime laminaire, le nombre de 

Nusselt peut être estimé par la relation (12) [9]. 

𝑁𝑢 = 1.86 (
𝑅𝑒 Pr 𝑑ℎ

𝐿
)

1/3

          (12) 

En régime légèrement turbulent, l’équation (13) peut être utilisée pour le calcul des coefficients de 

transferts [9]. 
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𝑁𝑢 = 0.023  𝑅𝑒0,8 𝑃𝑟1/3         (13) 

2.2 Transfert de masse  

Le transfert de masse à travers la membrane dépend de la différence de pression partielle entre les 

deux côtés de la membrane. La relation entre le transfert de masse et la différence de pression est 

donnée par l’équation 14 [10]. 

𝐽𝑤 = 𝐵𝑤(𝑃ℎ𝑚 − 𝑃𝑝)          (14) 

Où 𝑃ℎ𝑚 est la pression vapeur à l’interface solution d’alimentation chaude/membrane et 𝑃𝑝 la pression 

vapeur du perméat à la surface de la plaque froide. Elles peuvent être évaluées avec l’équation 

d’Antoine pour de l’eau (équation (15)) [10]  

𝑃 = 𝑒𝑥𝑝 (23,1964 −
3816,44

𝑇−46,13
)        (15) 

La perméabilité de la membrane ou le coefficient de transfert de masse 𝐵𝑤 de l’équation (14) est 

calculé par la relation (16) [5].  

𝐵𝑤 =
 𝑀𝑤𝑃 𝐷𝑖𝑎

𝑅𝑇(𝛿𝑚𝜏+𝛿𝑔)|𝑃𝑎|𝑙𝑛,𝑎
         (16) 

Cette équation est fonction de la porosité de la membrane , de la pression totale à l’intérieur des 

pores 𝑃, de la masse moléculaire de la vapeur d’eau 𝑀𝑤, de la diffusivité thermique de la vapeur 

d’eau 𝐷𝑖𝑎 qui est déterminée par équation (17), la constante des gaz parfaits R, de la température 

absolue 𝑇, de la tortuosité des pores de la membrane 𝜏, des épaisseurs de la membrane et de l’air gap 

et de la pression partielle d’air dans les pores calculé comme étant la moyenne logarithmique de la 

pression partielle à la surface de la membrane côté fluide chaud et côté air gap |𝑃𝑎|𝑙𝑛,𝑎, donné par la 

relation (18). 

𝑃𝐷𝑖𝑎 = 1,895 × 10−5𝑇2,027         (17) 

|𝑃𝑎|𝑙𝑛,𝑎 =
𝑃ℎ𝑚,𝑎−𝑃𝑝,𝑎

ln(
𝑃ℎ𝑚,𝑎

𝑃𝑝,𝑎
)

          (18) 

L’équation (19) peut être utilisée pour déterminer la tortuosité des pores de la membrane [11].  

𝜏 =
2−

𝜖
           (19) 

3. DISPOSITIF EXPERIMENTAL 

Les essais expérimentaux sont réalisés sur un pilote (capacité 20 l) schématisé sur la figure 2. Une 

membrane PTFE de porosité 80% et de taille de pores 0,2 m a été utilisée lors des essais. Les 

alimentations du canal chaud et du canal froid peuvent être interverties afin de changer le type 

d’écoulement (co-courant ou contre-courant). Le perméat est prélevé toutes les 20 minutes puis pesé 

sur une balance ayant une incertitude de lecture de 0,1 g permettant ainsi les calculs des flux de 

perméat produits aux différentes conditions opératoires. L’influence de plusieurs paramètre tels que 

la température du fluide chaud, les débits des fluides chaud et froid, l’épaisseur de l’air gap, le type 

d’écoulement ainsi que la nature de la solution d’alimentation (eau de ville, NaCl 35 g/l, eau de mer 

synthétique) a été étudiée. Sur tous les résultats présentés dans ce papier en expérimental et en 

simulation, la température moyenne du circuit froid mesurée est de 16°C. Les résultats obtenus ont 

été comparés aux résultats de simulation. La mesure de la conductivité électrique permet de vérifier 

la faible concentration du sel dans le perméat (rétention en sel supérieure à 99,9% quelles que soient 

les conditions opératoires).  
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Figure 2. Schéma du pilote expérimental en configuration co-courant 

4. RESULTATS ET ANALYSE 

4.1 Effet de la température du fluide chaud 

La figure 3 illustre l’effet de la température d’alimentation du fluide chaud sur le flux de perméat 

pour différents débits. Les résultats expérimentaux et simulés sont comparés. Ces données 

expérimentales ont été utilisées pour valider le modèle simulé concernant l’influence des débits des 

fluides chaud et froid et des températures d’alimentation du fluide chaud. L’écart relatif maximal ne 

dépasse pas les 10% entre le modèle simulé et les données expérimentales. On note par ailleurs que 

le flux de perméat augmente de manière exponentielle avec la température d’alimentation du fluide 

chaud. Cette augmentation observée du flux de perméat est due à l’augmentation de la force motrice 

du transfert (le gradient de pression vapeur transmembranaire) lorsque la température d’alimentation 

augmente, en accord avec la loi d’Antoine (équation 15).  

 
Figure 3. Effet de la température sur le flux de perméat avec un air gap de 1,04 mm 

4.2 Effets des débits d’alimentation 

L’effet du débit d’alimentation du fluide chaud et de la nature de l’écoulement (co-courant ou contre-

courant) sur le flux de perméat est représenté sur la figure 4. Dans les deux types d’écoulement, le 

flux de perméat augmente avec le débit d’alimentation du fluide chaud. L’augmentation du débit 

chaud élève le coefficient de transfert thermique dans la couche limite en augmentant la turbulence. 

La figure 5 montre l’influence de la variation de débit du fluide froid et l’effet du type d’écoulement 

sur le flux de perméat produit. La variation de débit du fluide froid a peu d’effet sur le flux de perméat. 
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Cependant, l’écoulement contre-courant donne un peu plus de flux de perméat que l’écoulement co-

courant. 

 

Figure 4. Effet du débit du fluide chaud et le type d’écoulement sur le flux de perméat (température 

du fluide chaud à 55°C, débit du fluide froid à 2 l/min et l’air gap de 1,04 mm) 

 
Figure 5. Effet du débit du fluide froid et le type d’écoulement sur le flux de perméat (température 

du fluide chaud à 55°C, débit du fluide chaud à 2 l/min et l’air gap de 1,04 mm) 

4.3 Effet de l’épaisseur de l’air gap 

L’épaisseur de l’air gap est un paramètre important dans l’étude de l’AGMD, son effet est représenté 

sur la figure 6. Le modèle simulé et les données expérimentales montrent que le flux de perméat 

diminue de manière significative lorsque l’épaisseur de l’air gap augmente. Si l’épaisseur de l’air gap 

diminue, la résistance 𝑅𝑚𝑇 devient faible alors le rapport 𝑅𝑚 sur 𝑅𝑚𝑇 augmente, ce qui entraîne une 

augmentation du gradient de température et de pression de vapeur de part et autre de la membrane. 

Par conséquent le flux de vapeur est augmenté. L’écart relatif maximal observé entre le modèle simulé 

et les résultats expérimentaux pour l’influence de l’épaisseur de l’air gap est de 10%. 
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Figure 6. Influence de l’épaisseur de l’air gap à 35 et à 65 °C sur le flux de perméat (débits chaud et 

froid respectivement de 5 et 2 l/min) 

4.4 Effet de la nature de la solution 

Une étude de comparaison a été faite sur des solutions telles que l’eau du robinet, une solution saline 

à 35 g/l de NaCl et de l’eau de mer synthétique (35 g/l de sels) (figure 8). Dans ces conditions, 

l’influence de la nature de la solution est négligeable. Ce point est particulièrement intéressant car 

l’augmentation de la concentration en sels est un paramètre limitant pour le dessalement par technique 

membranaire barométrique (osmose inverse) ce qui ne semble pas être le cas ici (pour une 

concentration en sels < 35 g/L). 

 
Figure 8. Influence du type de solution sur le flux de perméat avec variation de température (débits 

froid et chaud de 2 et 5 l/min respectivement et air gap de 1,04 mm) 

4. CONCLUSION 

Cette étude présente la caractérisation expérimentale et simulée d’un pilote de distillation 

membranaire. Un modèle théorique a été développé et validé grâce aux données expérimentales 

obtenues à l’échelle du pilote. Ce modèle va permettre de dimensionner un prototype de machine de 

froid couplée à une unité d’AGMD. 

Les paramètres les plus influents étudiés dans cette étude sont la température d’alimentation, le débit 

du fluide chaud et l’épaisseur de l’air gap. L’effet du type d’écoulement est plus visible avec les 

variations des débits qu’avec la variation de la température d’alimentation du fluide chaud. Cet effet 

disparaît lorsque l’épaisseur de l’air gap est importante. Le flux de perméat maximal obtenu est de 
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7,4 kg/m² h avec une température du fluide de 65°C, un air gap de 1,04 mm et des débits chaud et 

froid de 5 l/min. Ce travail révèle, que même à la faible température d’alimentation en fluide chaud 

de 25°C, la configuration de l’AGMD est capable de produire de l’eau dessalée. Cet aspect du procédé 

peut s’avérer intéressant dans le couplage avec des sources de chaleur à basse température. 

D’autres essais seront à mener prochainement sur l’utilisation à long terme et l’effet de colmatage de 

la membrane qui est le principal verrou au développement de ce genre de technique de dessalement. 
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