N

N

Pervaporation membranaire pour la cristallisation:
développement d’un procédé semi-continu en génie
pharmaceutique
Maya Khellaf

» To cite this version:

Maya Khellaf. Pervaporation membranaire pour la cristallisation: développement d’un procédé semi-
continu en génie pharmaceutique. Génie des procédés. Université de Lyon, 2021. Francais. NNT:
2021LYSE1288 . tel-03966875

HAL Id: tel-03966875
https://theses.hal.science/tel-03966875
Submitted on 1 Feb 2023

HAL is a multi-disciplinary open access L’archive ouverte pluridisciplinaire HAL, est
archive for the deposit and dissemination of sci- destinée au dépot et a la diffusion de documents
entific research documents, whether they are pub- scientifiques de niveau recherche, publiés ou non,
lished or not. The documents may come from émanant des établissements d’enseignement et de
teaching and research institutions in France or recherche francais ou étrangers, des laboratoires
abroad, or from public or private research centers. publics ou privés.


https://theses.hal.science/tel-03966875
https://hal.archives-ouvertes.fr

UNIVERSITE

El;

N°d’ordre NNT : 2021LYSE1288

THESE de DOCTORAT DE L’UNIVERSITE DE LYON

opérée au sein de
I’Université Claude Bernard Lyon 1

Ecole Doctorale N° 206
(Ecole Doctorale de Chimie de Lyon)

Spécialité de doctorat : Génie des Procédés

Soutenue publiquement le 10/12/2021, par :
Maya Khellaf

Pervaporation membranaire pour la cristallisation :
développement d’un procédé semi-continu en génie

pharmaceutique
Devant le jury composé de :
MOULIN, Philippe PU/Aix-Marseille Université Rapporteur
MUHR, Hervé DR/CNRS/Université de Lorraine Rapporteur
COGNE, Claudia MCU/Université Lyon 1 Examinatrice
LAFONT, Sylvaine Responsable industriel/Sanofi Sisteron Examinatrice
TRUONG, Thien Ingénieur de recherche/Alsys Group Examinateur
CHARCOSSET, Catherine DR/CNRS/Université Lyon 1 Directrice de these
CHABANON, Elodie MCU/Université Lyon 1 Co-directrice de these

MANGIN, Denis PU/Université Lyon 1 Co-directeur de these






Université Claude Bernard — LYON 1

Administrateur provisoire de 1’Université

Président du Conseil Académique

Vice-Président du Conseil d’ Administration

Vice-Président du Conseil des Etudes et de la Vie Universitaire
Vice-Président de la Commission de Recherche

Directeur Général des Services

COMPOSANTES SANTE

Département de Formation et Centre de Recherche en Biologie
Humaine

Faculté d’Odontologie

Faculté de Médecine et Maieutique Lyon Sud - Charles Mérieux
Faculté de Médecine Lyon-Est

Institut des Sciences et Techniques de la Réadaptation (ISTR)

Institut des Sciences Pharmaceutiques et Biologiques (ISBP)

M. Frédéric FLEURY

M. Hamda BEN HADID

M. Didier REVEL

M. Philippe CHEVALLIER
M. Jean-Francois MORNEX
M. Pierre ROLLAND

Directrice : Mme Anne-Marie
SCHOTT

Doyenne : Mme Dominique SEUX
Doyenne : Mme Carole BURILLON
Doyen : M. Gilles RODE

Directeur : M. Xavier PERROT
Directrice : Mme Christine

VINCIGUERRA

COMPOSANTES & DEPARTEMENTS DE SCIENCES & TECHNOLOGIE

Département Génie Electrique et des Procédés (GEP)

Département Informatique

Département Mécanique

Ecole Supérieure de Chimie, Physique, Electronique (CPE Lyon)
Institut de Science Financiére et d’Assurances (ISFA)

Institut National du Professorat et de I’Education

Institut Universitaire de Technologie de Lyon 1
Observatoire de Lyon
Polytechnique Lyon

UFR Biosciences

UFR des Sciences et Techniques des Activités Physiques et Sportives
(STAPS)

UFR Faculté des Sciences

Directrice : Mme Rosaria
FERRIGNO

Directeur : M. Behzad SHARIAT
Directeur M. Marc BUFFAT
Directeur : Gérard PIGNAULT
Directeur : M. Nicolas LEBOISNE
Administrateur Provisoire : M. Pierre
CHAREYRON

Directeur : M. Christophe VITON
Directrice : Mme Isabelle DANIEL
Directeur : Emmanuel PERRIN
Administratrice provisoire : Mme
Kathrin GIESELER

Directeur : M. Yannick
VANPOULLE

Directeur : M. Bruno

ANDRIOLETTI






Remerciements

Tout d’abord, mes remerciements s’adressent a mes encadrants pour m’avoir permis de réaliser
cette these. Elodie Chabanon, pour ta confiance sans faille, ta présence continue, ton soutien
moral, ta patience et tes conseils avisés d’un point de vue scientifiques mais aussi personnels.
Catherine Charcosset, pour toutes nos discussions scientifiques enrichissantes sur les procédés
membranaires, votre présence notamment en fin de thése pour I’interprétation des résultats et
la rédaction ainsi que votre réactivité a toute épreuve. Denis Mangin, pour votre disponibilité

et pour m’avoir apporté votre expertise dans le domaine de la cristallisation.

Je voudrais remercier Hervé Muhr et Philippe Moulin d’avoir accepté d’étre rapporteurs de ma

these, ainsi que Claudia Cogné, Sylvaine Lafont et Thien Truong d’avoir évalué mes travaux.

Je remercie également 1’ensemble du personnel du LAGEPP, qui ont rendu ce travail agréable
grace a leur aide technique et leur sympathie. Un grand merci a Nadia Chapel pour ta gentillesse
et pour m’avoir facilité toutes les démarches administratives, ainsi qu’a Olivier Garrigues pour
la partie informatique. Mes remerciements s’adressent également aux autres membres de
I’équipe permanente du labo a commencer par Jean-Pierre Valour pour m’avoir épaulé dans
I’installation et la mise en route de mon pilote, pour toutes ces choses que tu as pu m’apprendre
et tous les conseils que tu m’as donnés et pour ta sympathie. Maria José Pérez-Rodriguez, qui
est arrivée au cours de ma deuxieme année de these, et qui a €té une bouffée d’air frais dans ce
laboratoire. Merci pour ta présence a mes cotés chaque jour pour le lancement de mes manips,
pour m’avoir poussé a recommencer quand c¢a ne fonctionnait pas, pour m’avoir remplacé les
midis pour que je puisse aller déjeuner...Je suis contente d’avoir croisé ton chemin et d’avoir
gagné une amie qui m’est trés chére. Merci a Sébastien Urbaniak pour ton aide précieuse lors
de ma premicre année de these ainsi qu’a Géraldine Agusti Moret pour ta disponibilité et les
formations que tu as pu me donner. J’adresse ensuite mes remerciements a Noureddine, pour
toutes les discussions culturelles et scientifiques trés enrichissantes que 1’on avait aux pauses
midi, pour toutes les fois ou tu es passé dans mon labo pour voir si j’allais bien, pour tes conseils
trés précieux qui m’ont permis de tenir le coup jusqu’au bout malgré toutes les difficultés

rencontrées.

Je tiens également a remercier Xavier Cosson et Claudia Cogné de m’avoir permis d’encadrer
des TP et TD a I’'IUT et par la méme occasion merci a Didier Ronze et Didier Colson, pour

votre aide, vos conseils et votre bonne humeur.



Je remercie aussi ma stagiaire, Xiaoqgian qui a participé a une bonne partie de mes travaux et
qui m’a permis d’avancer de maniere plus efficace de par sa motivation et son investissement.
Sans oublier tous les doctorants et post-doctorants rencontrés au cours de ces trois années de
theése et sans lesquels I’ambiance au travail n’aurait pas ét¢ la méme : Tian, Laura, Fabrice,
Sabrine, Maria Espina, Romain, Quentin, Steeven, Samuele, Mattia, Laura, Fadwa, Maité et

Aline.

Un grand merci a mes amies thésardes qui sont devenues au fil du temps ma seconde famille.
Rita, merci pour ta gentillesse, ta spontanéité, ton humour, pour apporter de la joie dans le
bureau surtout quand tu nous fais I’honneur de chanter pour nous (en duo avec Carla). Maroua,
merci pour ta bonne humeur, tes encouragements et tous les souvenirs que I’on a pu se créer de
ces soirées, restos, week-ends organisés, voyages et qui nous ont permis de couper avec la these.
Noelle, par ton énergie positive, ta motivation et ta bonne humeur, tu as pu coloré certaines de
mes journées grises. Je garderai toujours en mémoire les magnifiques balades au parc pendant
les week-ends de confinement, les soirées pyjamas a passer plus de temps a chercher un bon
film qu’a le regarder et les longues discussions toujours intéressantes sur des sujets plus
importants. Greta, l'italiana del mio cuore, une des plus belles personnes que j’ai pu rencontrer
au LAGEPP. Merci d’avoir toujours ét¢ la méme a distance (quasi chaque semaine au
téléphone), préte a m'aider et me remonter le moral lorsque j’€tais au plus bas. Tous nos rires,
nos larmes, nos folles aventures auront toujours une place spéciale dans mon cceur. Carla, my
partner in crime, comme tu as pu le dire, merci d’avoir été la meilleure prof de libanais que j’ai
pu avoir (méme si tu m’as un peu forcé a I’apprendre et a le comprendre). Plus sérieusement,
je ne te remercierai jamais assez d’avoir été l1a durant ces trois années, dans les bons moments
comme dans les mauvais. Tu as été un soutien infaillible. Tu m’as vu passer des rires aux
larmes, tu as été présente durant toutes ces longues soirées de manips, tu m’as encouragé dans
les périodes les plus difficiles et tu as su me pousser pour arriver jusqu’au bout. Merci pour ton

amitié pure et sincere.

Tout naturellement, mes remerciements vont & ma famille : a mes sceurs Neila et Sofia pour
avoir simplement été présentes quand il fallait, a ma sceur de cceur Thcene pour ton soutien
moral méme a distance et ton amitié sans faille depuis toutes ces années. Enfin un énorme merci
a ma maman, ma force, mon pilier. Merci pour ton amour inconditionnel, merci de m’avoir
soutenu dans tous les choix que j’ai pu faire, de m’avoir poussé & me surpasser et réussir tout

ce que j’entreprenais. Tu as toujours été présente a chaque épreuve, chaque péripétie et tu es la



seule qui trouvais les mots juste pour me réconforter et me donner toute la force et I’énergie de

continuer.

Enfin je souhaite dédier tout ce travail de thése a mon pere qui, de la-haut je I’espere, est fier

de moi. Cette accomplissement est pour toi.






Résumé

La cristallisation fait partie des opérations unitaires les plus importantes en génie des procédés
et est appliquée dans de nombreux secteurs tels que I’industrie chimique, pharmaceutique ou
encore électronique. Cependant, malgré l'importance de l'opération de cristallisation, les
procédés actuels présentent certaines limitations qui affectent a la fois la qualité du produit
final, la répétabilité de la production ou encore la phase polymorphe formée. Les procédés
membranaires ont récemment été proposés pour améliorer les performances des opérations de
cristallisation et sont considérés comme des technologies prometteuses d’intensification des
procédés. Parmi eux, la pervaporation a été choisie pour cette these comme procédé innovant
pour la cristallisation. Le principe de la pervaporation repose sur 1’utilisation d’une membrane
sélective dense. Le mélange a séparer est placé en amont de la membrane, tandis que le c6té
perméat est mis sous vide permettant ainsi le transfert sélectif d'un composé par vaporisation.
Appliquée a la cristallisation, la pervaporation permet d’éliminer le bon solvant d’une solution
bon solvant/antisolvant et ainsi fournir la sursaturation nécessaire pour induire la cristallisation.
Les objectifs de cette these sont de déterminer les parametres expérimentaux permettant de bien
contrOler les propriétés finales du produit a cristalliser, en termes de taille des cristaux et
notamment de forme polymorphe. Il s’agira également d’identifier les parameétres limitant le
procédé. Pour cela, un dispositif expérimental semi-continu a été mis au point. L'acide L-
glutamique est choisi comme composé modele car il cristallise sous deux polymorphes
monotropes bien connus : le polymorphe stable f et le polymorphe métastable a. Tout d'abord,
une étude complete de la solubilité des deux polymorphes de 1'acide L-glutamique est réalisée,
par une méthode gravimétrique, dans différents mélanges eau/éthanol pour des températures
comprises entre 283 et 343 K. Les résultats obtenus servent ensuite de référence pour 1'étude de
la cristallisation par le procédé de pervaporation pour chacun des mélanges eau/éthanol choisis.
Dans un second temps, les performances des membranes commerciales de pervaporation
sélectionnées pour leur séparation de mélanges eau/éthanol sont évaluées : une membrane
organique (PDMS), de géométrie plane, et une membrane hybride (HybSi®), de géométrie
tubulaire. Les résultats expérimentaux obtenus ont suggéré que les membranes HybSi® sont
mieux adaptées a I’application visée car les facteurs de séparation sont favorables a
I’¢élimination sélective de I’eau. Enfin, la derniére partie expérimentale concerne 1I’étude de
l'influence de différents parametres opératoires (pression du perméat, température de la
solution, composition initiale eau/éthanol...) sur les performances du procédé de pervaporation

appliqué a la cristallisation de 1’acide L-glutamique. Les résultats obtenus ont permis de



démontrer la faisabilité du procédé de pervaporation appliqué a la cristallisation malgré la mise
en place des phénomenes de polarisation de concentration et de colmatage qui limitent les
performances du procédé. Toutefois, cette technologie permet la cristallisation préférentielle et

reproductible d’une forme polymorphe grace a un choix approprié¢ des conditions opératoires.

Mots-clés : cristallisation, acide L-glutamique, polymorphisme, pervaporation, membranes

denses et hybrides, procédé semi-continu, intensification de procédés.
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Abstract

Crystallization is one of the most important unit operations in process engineering and is applied
in many fields such as chemical, pharmaceutical, and electronic industries. However, despite
the importance of the crystallization operation, the currently-used techniques still suffer from
certain limitations affecting the quality of the final product, the repeatability of the production,
and the polymorphic phase formed. Membrane processes have been recently proposed as some
of the most promising techniques for improving the performance of crystallization.
Pervaporation, based on the use of a dense selective membrane, is one of the innovative
membrane technologies of growing interest for application in crystallization processes. The
mixture to be separated is upstream of the membrane, while the permeate side is put under
vacuum, allowing for the selective transfer of species by vaporization. When employed in
crystallization, the membrane allows, for example, the removal of the solvent from the
solvent/antisolvent mixture and, thus, provides the supersaturation necessary to induce the
crystallization. The objectives of this study are to determine the operating parameters
controlling the final properties of the product to be crystallized (crystal size and polymorphic
form) and to identify the limiting parameters of the process. To achieve the objectives of this
study, a semi-continuous experimental set-up has been developed. L-glutamic acid is selected
as the model compound as it crystallizes under two well-known monotropic polymorphs: the
stable B-polymorph and the metastable a-polymorph. Firstly, a comprehensive study of the
solubility of a and B forms of L-glutamic acid is performed by gravimetric method, in different
water/ethanol mixtures and at temperatures ranging from 283 to 343 K. The solubility results
yield the reference values for the study of the crystallization by the pervaporation process in
each of the studied water/ethanol mixtures. Secondly, the performances of the selected
commercial membranes for the separation of the water/ethanol mixtures are evaluated: an
organic flat membrane (PDMS) and a hybrid tubular membrane (HybSi®). The experimental
results obtained suggest that the HybSi® membranes are more suitable for the desired
application because the separation factors are favorable to the selective removal of water. A
final experimental study is achieved to examine the influence of different operating conditions
(permeate pressure, solution temperature, and initial water/ethanol composition...) on the
performance of the pervaporation process applied to the crystallization of L-glutamic acid. The
results obtained demonstrated the feasibility of the pervaporation process applied to
crystallization despite the occurrence of concentration polarization and fouling phenomena that

limit the performance of the process. However, this technology allows the preferential and
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reproducible crystallization of a polymorphic form thanks to an appropriate choice of operating

conditions.

Keywords: crystallization, polymorphism, pervaporation, dense and hybrid membranes, semi-

continuous process, process intensification.
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Nomenclature

Abréviations

CCD : Charge Coupled Device

CM : Contacteur membranaire

COV : Composés organiques volatils

DM : Distillation membranaire

DRX : Diffraction des rayons X

DTC : Distribution de Taille des Cristaux

GFT : Gesellschaft Fiir Trenntechnik

LAS : Leica Application Suite

MEB : Microscope électronique a balayage

MEF : Microfiltration

MMM : Membranes a matrice mixte

MO : Microscopie optique

MOF : Metal organic framework

NF : Nanofiltration

OI : Osmose inverse

PA : Polyamide

PDMS : Polydiméthylsiloxane

PEBAX : Copolymeres bloc éther-amide

PES : Polyethersulfone

PP : Polypropylene

PSU : Polysulfone

PTFE : Polytetrafluoroéthylene

PVA : Poly(alcool) vinylique

PVCC : Pervaporation couplée a la cristallisation
PVDF : Polyfluorure de vinylidene

RMN : Résonnance magnétique nucléaire

RSD : Ecart-type relatif (relative standard deviation)
TSP : 3-trimethylsilyl-3,3,2,2-tetradeuteriopropionat de sodium
UF : Ultrafiltration
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Lettres grecques

a : Polymorphe métastable de 1’acide L-glutamique

os, : Angle de contact entre le support et le germe (-)

B : Polymorphe stable de ’acide L-glutamique

B* : Rapport de sursaturation (-)

Bass : Facteur de séparation (-)

ve1 : Energie interfaciale entre le germe et le liquide (J.m™)

y;i : Coefficient d'activité dans la solution a I'équilibre (-)

d: Epaisseur du film (m)

0, : Epaisseur de la couche d’adsorption (m)

Ay : Différence de potentiel chimique (J.mol ™)

& : Puissance dissipée par I’agitateur par unité de masse de suspension (W.kg!)
N : Rendement de cristallisation (-)

u (T, P) : Potentiel chimique du solide en solution (J .mol ™)

u’(T, P) : Potentiel chimique du solide a 1’équilibre (J.mol ™)

o : Sursaturation relative (-)

oi : Ecart-type de la mesure de solubilité a la température T (g/g de solution)

p : Masse volumique (kg.m™)

Lettres latines

A, qure : Coefficient cinétique ([nb].m?>.s")

A e : Coefficient cinétique de nucléation hétérogene ([nb].m>.s1)

A1, hom : Coefficient cinétique de nucléation homogene ( [nb].m>.s")

C : Concentration du soluté dans la solution sursaturée (mol.m™)

C" : Concentration du soluté a I’équilibre ou solubilité (mol.m™)

AC : Sursaturation absolue (mol.m™)

AC,, : Différence entre la capacité thermique du soluté a I'état fondu et solide (J K1.mol )
dm : Diametre moléculaire (m)

Fy : Parametre d'interactions soluté-solvant et solvant-solvant calculé en utilisant une analyse
des moindres carrés pour chaque systeme de solvant binaire (-)

AG : Enthalpie libre de formation d’un germe de taille r (J.mol ")

AGEIE - Enthalpie libre d’activation de la nucléation secondaire (J.mol™)

AHg : Enthalpie de dissolution (J.mol ™)
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AH¢ : Enthalpie de fusion (J.mol™!)

J1hom : Fréquence de nucléation homogene ([nb].m>.sh)

J2 att : Fréquence de nucléation secondaire ([nb].m>.sh)

J2 surf : Fréquence de nucléation secondaire de surface ([nb].m>.s")

Ji : Flux partiel du composé i correspondant au flux moyen entre deux temps de prélevement
(kg.m2h)

Jtot : Flux total massique de perméat (kg.m2.h)

Kai : Constante de proportionnalité, dépendante de T (-)

kg : Constante de Boltzmann (1,381 102} J. K)

Kij : Noyau d’agglomération, constante cinétique d’agglomération (nb™'.m>.s™")
M/p. : Volume d’une mole de cristal (masse molaire/masse volumique) ou mol/m?
M. : Concentration massique des cristaux en suspension (kg.m™)

N : Nombre de composés présents dans le mélange de solvant (-)

n : Nombre d'échantillons (-)

P : Pression (Pa)

P; : Perméabilité de la membrane a I’espéce i (mol.m™.s’!. Pa™!)

R : Constante molaire des gaz (8,314 J.mol ! K1)

r : Rayon du germe (m)

it : Rayon critique du germe

Re : Nombre de Reynolds

rj; : Vitesse d’agglomération (nb de collision.m™.s™)

Rs : Rendement de synthese

S : Surface effective de la membrane (m?)

Sam : Sélectivité de la membrane vis-a-vis des composants A et B (-)
Sc : Surface des cristaux (m?)

Se.1: Surface entre le germe et le liquide (m?)

Ses: Surface de I’interface entre le germe et le substrat (m?)

S; : Solubilité du composé 1 dans le mélange de solvant (g/kg de mélange de solution)
AS4 : Entropie de dissolution (J.mol™")

AS¢ : Entropie de fusion (J.mol )

T : Température (K)

T¢ : Température de fusion du soluté (K)

t : Temps (h)
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Vm : Volume d’une molécule dans le germe (m?)
w : Fraction massique (-)

x : Fraction molaire (-)

Xi : Force motrice (Pa)

Az : Epaisseur de la membrane (m)

Liste des indices et exposants

A : Espece chimique A considérée
ali : Alimentation

att : Attrition

B : Espece chimique B considérée
¢ : Cristaux

d : Dissolution

E : Entrée

EtOH : Ethanol

f : Fusion

g : Germe

hét : Nucléation hétérogene
hom : Nucléation homogene

1 : Espece chimique i considérée
ini : Initial

j : Espece chimique j considérée
1 : Liquide

L-glu : Acide L-glutamique

per : Perméat

R : Rétentat

S : Sortie

Sol : Solution apres filtration
Surf : Surfacique

théo : Théorique

tot : Total

v : Perméat vaporisée
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Introduction générale

La cristallisation est le principal procédé permettant de produire, purifier ou séparer des
composés solides. La cristallisation en solution est le plus souvent appliquée, cette opération
consiste a induire un changement d’état qui permet d’obtenir une phase solide cristallisée a
partir d’'une phase liquide. L’apparition de la phase solide se produit a sursaturation, c’est-a-
dire lorsque la concentration du soluté a cristalliser est supérieure a sa solubilité. La
sursaturation peut étre obtenue de différentes manieres : par refroidissement de la solution, par
évaporation du solvant, par ajout d'un antisolvant (dans lequel le composé a cristalliser est

beaucoup moins soluble), en modifiant le pH de la solution ou en ajoutant un réactif (il s’agit

alors de précipitation).

L’industrie pharmaceutique est un domaine d’application majeur de la cristallisation puisque
environ 90 % des produits pharmaceutiques contiennent des principes actifs sous forme
cristalline (Lai et al., 2014). La structure ordonnée des cristaux facilite le rejet des impuretés du
produit solide, rendant les étapes de purification efficaces d’un point de vue énergétique et

rentabilité (Lai et al., 2014).

Toutefois, les composés a cristalliser peuvent adopter une conformation structurelle différente
du réseau cristallin tout en étant identiques sur le plan moléculaire. Ce phénomene est connu
sous le nom de polymorphisme. Deux formes polymorphes ont donc la méme composition
chimique mais présentent des propriétés physiques, mécaniques et thermiques différentes (point
de fusion, densité, compressibilité, facies, solubilité, vitesse de dissolution...). D’autres
caractéristiques importantes en cristallisation telles que la distribution de taille des cristaux
(DTC), la friabilité ou encore la pureté, ont des conséquences directes sur les propriétés d’usage
du produit telles que la résistance mécanique et la facilité de manipulation. Ces différences de
propriétés peuvent avoir une influence significative sur la stabilité et la biodisponibilité du
principe actif, mais également sur la capacité de traitement du produit dans les processus aval,

tels que la filtration, le séchage et la mise en forme.

En raison des objectifs thérapeutiques des produits fabriqués, la maitrise du processus de
cristallisation est cruciale dans 1'industrie pharmaceutique en tant que procédé de séparation des
produits intermédiaires et en tant qu'étape finale dans la fabrication des principes actifs. De ce
fait, la bonne conduite d’une opération de cristallisation est fondamentale car elle conditionne
fortement les propriétés finales du composé formé. Cependant, les mécanismes entrant en jeu

dans le développement d’une forme cristalline sont relativement nombreux et complexes. De
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plus, tous les parametres influencant ces mécanismes rendent le contréle du procédé difficile.
C’est la sursaturation, force motrice de la cristallisation, qui contrdle le bon déroulement du
processus. Néanmoins, une bonne maitrise des conditions hydrodynamiques, de température,
d’ensemencement... est nécessaire pour controler la sursaturation et le polymorphisme. En plus
de la problématique liée a la qualité du produit final, la cristallisation fait donc face a des enjeux

propres aux procédés.

La cristallisation en réacteur agité discontinue (batch) est 1'approche la plus ancienne dans
l'industrie et reste la méthode prédominante aujourd’hui (Orehek et al., 2021). Malgré la
robustesse de cette opération unitaire, elle présente certains inconvénients, en particulier, des
hétérogénéités a I’échelle du micro-mélange peuvent survenir, affectant la répétabilité de la

production, I'hnomogénéité du produit final ou méme la phase polymorphe formée.

Ainsi, les enjeux actuels sont de mettre au point des procédés plus performants, fonctionnant
en continu ou semi-continu et facilement extrapolables, permettant de garantir une fabrication
répondant aux contraintes liées a la qualité et aux propriétés finales du produit. Par ailleurs, les
procédés membranaires sont considérés comme 1’une des technologies les plus prometteuses
pour répondre a ce type de défi. Ils sont souvent étudiés en tant qu’outils d’intensification de
procédés conventionnels en raison de leur facilité d’extrapolation et de leur rapport
surface/volume. Mais a ce jour aucune application industrielle de cristallisation utilisant un

procédé membranaire n’est référencée a notre connaissance.

Parmi les procédés membranaires connaissant un intérét croissant, la pervaporation a été choisie

dans notre étude comme procédé innovant pour la cristallisation.

La pervaporation est une technique de séparation d’'un mélange liquide mettant a profit un
transfert sélectif a travers une membrane dense ou nanoporeuse, ol les constituants vont
perméer, autrement dit pénétrer dans la membrane, et subir un changement d’état en se
vaporisant (Clément and Jonquieres, 2001). Contrairement a une simple évaporation obtenue
par distillation simple, la membrane agit comme un tiers corps non réactionnel qui modifie la
composition de la phase vapeur (Néel, 1997). Ce changement de phase d’un mélange liquide a
I’état vapeur constitue une particularité propre au procédé de pervaporation. Appliquée a la
cristallisation, la pervaporation permettrait un meilleur contrdle du transfert de matiere, par
I'évaporation sélective du bon solvant fournissant ainsi la sursaturation nécessaire pour conduire
la cristallisation (Drioli et al., 2012). Un controle fin du transfert de matiére a travers la
membrane améliorerait le contrdle de la sursaturation et donc le controle de la distribution de
taille des cristaux (DTC) et du polymorphisme. De plus, les membranes offrent une plus grande
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surface par unité de volume d'équipement que la surface d'évaporation libre présente dans un
réacteur agité et peuvent donc réduire la consommation d'énergie et améliorer I'opérabilité et la

controlabilité du procédé (Su and Ward, 2019).

N

Cependant, des limitations de performance relatives a I'utilisation des technologies
membranaires pour la cristallisation ont été rapportées dans la littérature. Un des obstacles
majeurs est le probleme du colmatage des membranes. Il se traduit par une diminution de la
perméabilité de la membrane (flux de perméat) due a un dép6t de substances en suspension ou
dissoutes sur la surface de la membrane dans le cas des membranes denses et/ou dans ses pores
dans le cas des membranes poreuses (Gryta, 2008). Un autre phénomene couramment rencontré
dans les procédés membranaires est la polarisation de concentration, elle correspond a la
formation d’une couche limite de molécules polaires a la surface de la membrane influencant
directement le flux de perméat.
Par conséquent, les questions auxquelles cette thése s’intéresse sont les suivantes :
i.  Est-il possible de coupler la pervaporation, utilisant des membranes commerciales, et la
cristallisation pour produire du solide ?
ii.  Le procédé de cristallisation par pervaporation permet-il de controler finement la phase
polymorphe produite ?

iii.  Quelle est I’influence des parametres opératoires sur les performances du procédé ?

Pour répondre a ces objectifs, le travail est divisé en deux grandes sections : la bibliographie et

les résultats expérimentaux.

La partie bibliographique (Chapitre I) fait état du contexte scientifique relatif a 1’application
des procédés membranaires a la cristallisation. Une description précise des procédés de

cristallisation et de pervaporation est également présentée.
La partie expérimentale est divisée en 3 chapitres.

Une premicre partie expérimentale (Chapitre II) est consacrée a 1’étude complete de la solubilité
des deux formes polymorphes a et B de l'acide L-glutamique dans différents mélanges
eau/éthanol dans le but d’obtenir les données nécessaires au développement du procédé de

cristallisation par pervaporation.

L’objectif de la seconde partie expérimentale (Chapitre III) est de déterminer les performances
des membranes commerciales sélectionnées pour la séparation de mélanges eau/éthanol a
différentes fractions massiques d’éthanol. Pour cela, un dispositif expérimental de

pervaporation est mis au point. Les résultats obtenus sur ce pilote permettent d’acquérir une
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meilleure connaissance et une meilleure maitrise du procédé de pervaporation mais surtout une
meilleure compréhension des effets des propriétés physiques des membranes sur le flux de

perméat et leur sélectivité.

Enfin, dans la troisieme et derniére partie expérimentale (Chapitre IV), 1’évaluation des
performances du procédé de pervaporation appliqué a la cristallisation est décrite. Pour cela,
I’influence de plusieurs parametres du procédé est étudiée : la fraction massique initiale du
mélange eau/éthanol, la pression de vide appliquée, la température de la solution et I’ajout d’une
semence de cristaux. Ce chapitre permet de mettre en évidence I’influence de ces parametres
sur le contrdle des propriétés finales du produit a cristalliser (taille des cristaux et forme

polymorphe) et d’identifier les parametres limitant du procédé.
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Chapitre I : Etude Bibliographique

I.1. Généralités sur la cristallisation

La cristallisation fait partie des opérations unitaires les plus importantes en génie des procédés.
Elle permet de produire, de purifier ou de séparer des composés solides. C’est une technologie
clé dans de nombreux secteurs industriels tels que 1’agroalimentaire, la chimie fine, la
pharmacie ou la microélectronique.

Cette opération unitaire induit un changement d’état qui permet d’obtenir une phase solide
cristallisée a partir d’'une phase gazeuse ou liquide. La cristallisation se produit lorsque la
solubilité (saturation) d’un des composants, ou solutés, dans la solution est dépassée, la solution
est alors dite sursaturée.

La cristallisation a partir d'une solution est le plus souvent mise en place : un matériau, qui est
un solide cristallin a une température d'intérét, est dissout dans un solvant tandis que la
cristallisation est induite en modifiant 1'état du systeme de maniere a réduire la solubilité du
soluté. Il en résulte 1’apparition d'un solide cristallin ou amorphe. Le processus de cristallisation
se déroule en deux étapes. La nucléation est la premiere étape, elle correspond a la "naissance"
des germes cristallins, également appelés nucléi, (une nouvelle phase solide) dans la solution
sursaturée. Puis le cristal stable grandit en taille, passant du nucleus au solide en suspension, il
s’agit de la deuxieme étape, celle de la croissance cristalline.

Ce processus est principalement régi par les cinétiques de nucléation et de croissance cristalline,
dépendantes de la force motrice qu’est la sursaturation (écart de la concentration du soluté par
rapport a sa solubilité). Celle-ci peut étre obtenue de différentes manieres : par refroidissement
de la solution, par évaporation du solvant, par ajout d'un antisolvant (un solvant dans lequel le
composé a cristalliser est beaucoup moins soluble), en modifiant le pH de la solution ou en
ajoutant un réactif (on parle alors de précipitation).

La cristallisation est cruciale dans I'industrie pharmaceutique en tant que procédé de séparation
des produits intermédiaires et en tant qu'étape finale dans la fabrication des principes actifs
pharmaceutiques.

Cette opération nécessite donc un controle particulierement strict. En raison des objectifs
thérapeutiques des produits fabriqués, les propriétés telles que la distribution de tailles des
cristaux, le facies, la pureté ainsi que la structure cristalline (polymorphes) doivent étre

parfaitement maitrisés.
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1.1.1. Force motrice de la cristallisation : la sursaturation

A température et pression fixées, la solubilité se définit comme 1’équilibre thermodynamique
entre une phase liquide et le solide a dissoudre. Elle correspond donc a la concentration en
soluté dissous dans une solution saturée. Elle constitue la capacité limite du solvant a dissoudre

le soluté (cf. Figure I.1).

La solubilité dépend de la température, de la pression, du pH, de la présence ou non d’impuretés

et de la nature du solvant (Tahri, 2016).
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Figure 1. 1. Courbe de solubilité en fonction de la température et a pression constante

Sous la courbe de solubilité (cf. Figure 1.1.), la concentration en soluté est inférieure a la
solubilité, la nucléation ne peut avoir lieu et les cristaux ajoutés sont dissous. La solution est
alors dite sous-saturée. Sur la courbe de solubilité, la concentration en soluté est égale a la
concentration maximale qu’il est possible de dissoudre dans le solvant, i.e. la solubilité, la
solution est alors dite saturée. Aucun phénomeéne de nucléation n’a lieu mais les cristaux qui

seraient ajoutés a la solution ne pourraient pas se dissoudre.

Pour amorcer la nucléation, il est nécessaire de dépasser 1’état d’équilibre (limite de la
solubilité) sous une action chimique ou physique. Cette action provoque un déséquilibre
thermodynamique ol la concentration en soluté est supérieure a la solubilité. La solution est
alors dite sursaturée (Cubillas and Anderson, 2010). Le retour a 1’équilibre requiert alors
d’évacuer le surplus sous forme solide engendrant ainsi la formation d’une suspension. C’est la
cristallisation.

36



La force motrice de la cristallisation, correspond a la différence de potentiel chimique entre la
solution sursaturée et la solution saturée (a 1’équilibre) (Boistelle and Astier, 1988; Mangin et

al., 2009) :

Ap = u(T,P) — W (T,P) = kgT 1n§ Eq. L1
Avec:

u (T, P) : potentiel chimique du solide en solution (J.mol ™)
u*(T, P) : potentiel chimique du solide a I’équilibre (J.mol ™)
kg : constante de Boltzmann (1,381 102 J K
T : température (K)
C : concentration du soluté dans la solution sursaturée (mol.m™)
C* : concentration du soluté a 1’équilibre ou solubilité (mol.m™)

La cristallisation devient possible lorsque le potentiel chimique du soluté en solution est
supérieur a celui du soluté en solution a 1’équilibre (Ap>0), dans le cas contraire (Au<0) la
solution est dite sous-saturée et la dissolution aura lieu (Cubillas and Anderson, 2010;
Mersmann, 2001).

Plusieurs expressions peuvent étre utilisées pour définir la sursaturation (Boistelle and Astier,

1988) :

- Le rapport de sursaturation B~ qui apparait directement dans 1’équation 1.1 :

C
= - E . 1.2
B c q
- La sursaturation relative ¢ :
c-C"
= . Eq. L3
o C q
- La sursaturation absolue AC :
AC=C-C" Eq. 1.4
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I.1.2. Courbe de solubilité et diagramme de métastabilité
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Figure L.2. Evolution de la solubilité en fonction de la température et limite de métastabilité

d’apres (Puel et al., 2005)

La courbe de solubilité représente 1'évolution de la concentration maximale en soluté (la
solubilité) dissout dans un solvant a 1’équilibre thermodynamique en fonction d'un parametre
donné (généralement la température), tous les autres parametres restant constants (P, nature du
solvant...). Cette courbe d’équilibre thermodynamique fait apparaitre différentes zones (cf.
Figure 1.2) :

- Une zone stable ol aucun cristal ne peut se former et ou la dissolution du soluté est
toujours possible.

- Une zone métastable ou la formation spontanée des cristaux n’est pas possible mais ou
la solution est sursaturée. En effet, dans cette zone, le retour a 1’équilibre est
particuliérement lent et 1’évacuation du soluté, qui est en exces, est faible. Cependant,
il est possible d’introduire une semence de taille calibrée. Les cristaux vont ainsi induire
la nucléation de nouveaux cristaux et grossir par croissance cristalline. Il sera alors
possible de controler la taille finale des cristaux.

- Une zone labile ou la nucléation a lieu spontanément, car la sursaturation dans cette

zone est importante, et ou la maitrise de la cristallisation n’est pas possible.
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La largeur de la zone métastable dépend de nombreux parametres dont la température, la nature

du solvant, la vitesse de refroidissement, la présence ou non d’impuretés et les effets

mécaniques (vitesse d’agitation et type d’agitateur) (Kim and Mersmann, 2001).

1.1.3. Mécanismes de cristallisation

1.1.3.1. La nucléation

Dans une solution sursaturée, les molécules d’une espece dissoute diffusent de fagon aléatoire.

Certaines molécules vont finir par se rencontrer et former des embryons de germes, ou nucléi,

thermodynamiquement stables a partir d’une certaine taille, appelée taille critique. A partir de

ces germes, un cristal est susceptible de se développer : c’est la nucléation.

Deux types de nucléation sont a distinguer (cf. Figure 1.3) :

e La nucléation primaire, correspondant a 1’apparition spontanée d’une phase cristalline

dans un milieu dépourvu de cristaux.

e Lanucléation secondaire, ol les nouveaux germes proviennent de cristaux déja présents

dans la solution ou préalablement introduits (ensemencement).

La nucléation est une étape tres importante pour déterminer le facies et la distribution de la

taille des cristaux, c’est pourquoi la compréhension des principes fondamentaux de ce

mécanisme est essentielle pour un meilleur contrdle du processus de cristallisation.

Nucléation

Primaire

Homogéne

Hétérogéne

Secondaire

Surfacique

Attrition

Figure I. 3. Les différents types de la nucléation
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a) Nucléation primaire
Dans une solution qui ne présente pas de cristaux, les molécules de soluté diffusent au hasard
et certaines finissent par se rencontrer. C’est a partir d’une certaine taille que ces agrégats vont
former des germes cristallins. On distingue alors deux types de nucléation primaire (Puel et al.,
2005) (Mangin et al., 2009) :
e Nucléation primaire homogene : les germes se forment dans le volume de la solution
claire.
e Nucléation primaire hétérogene : les germes se forment, préférentiellement, sur un
substrat tels que les parois du cristallisoir, I’agitateur ou des particules solides étrangeres

en suspension (impuretés).

1.  Nucléation primaire homogéne

La nucléation primaire est dite homogene si les germes cristallins sont créés en solution. La
formation de tels germes est caractérisée par une certaine enthalpie libre, AG, aussi appelée
énergie libre de Gibbs. La formation d’un germe implique la création d’un volume et d’une
surface, mettant en jeux deux énergies antagonistes, une énergie libre de formation du volume,
AGy, et une énergie libre de formation de la surface, AGs. Par la sursaturation, la solution
apporte I’énergie de volume mais, en méme temps, le germe présente une certaine résistance
qui tend a diminuer son énergie de surface (Boistelle and Astier, 1988; Puel et al., 2005). Pour
simplifier, si le germe formé est considéré sphérique, de rayon r, I’enthalpie libre de formation

est alors donnée par :

AG = AGy + AGg = — ‘;f,: kp T In(B) +4mr?y,, Eq. L5
Avec :

AG : enthalpie libre de formation d’un germe de taille r (J.mol ™)
r: rayon du germe (m)
Vi : volume d’une molécule dans le germe (m%)
kg : constante de Boltzmann J.KhH
T: température (K)
B* : rapport de sursaturation (-)
Yel: énergie interfaciale entre le germe et le liquide (J.m?)
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La figure 1.4, ci-dessous, montre la compétition entre les deux termes. La taille du germe

crit

critique est atteinte lorsque AG est maximale et le rayon critique, ", peut étre déterminé

(équation dite de Gibbs-Thomson-Freundlich) :

2Vm Vgl
kg T Inf

r.crlt —

Eq. L6

La barriere énergétique a franchir pour créer un germe ayant ce rayon critique peut étre déduite :

16T Vg, yzl

— _ 1 crit 2 _ 1
hom ™ 3 (kz T In(B)? 3 (4“ r Yg,l) = 3 AGs Eq. L7

Cette barriere énergétique s’apparente a une énergie d’activation. On dit que la nucléation
primaire homogene est une nucléation « activée ». Cette énergie d’activation ou enthalpie libre
de formation d’un germe critique est égale au tiers de I’énergie a fournir pour créer la surface
du germe. Ce germe critique est en équilibre instable. En effet, si une molécule est ajoutée, il
va alors spontanément croitre, mais si une molécule est retirée, il va spontanément se dissoudre,

car dans les deux cas il y a diminution de 1’enthalpie libre du systéme (Puel et al., 2005).

AG
; Terme

/ de surface

AG orit

hom __n_,_,.o--"'f "'\..\_‘\

r crit \ r

"G

"' -
BIMEe
de volume

Figure L. 4. Enthalpie libre d’activation de nucléation homogene en fonction du rayon du

germe (Puel et al., 2005)

La vitesse a laquelle apparaissent les germes cristallins, aussi appelée fréquence de nucléation
et notée J1,nom (cas de la nucléation primaire homogene), se définit comme le nombre de germes

formés par unité de volume de solution et de temps (Lindenberg and Mazzotti, 2009) :

crit 16T V%nygl > Eq 18

Ji,hom = A1hom €XP <— ﬁ) = Aghom €XP (— 3T (n( )2
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Avec :
J1ihom : fréquence de nucléation ([nb].m3.s™)

Al hom : coefficient cinétique ([nb].m3.s)

Il est nécessaire de bien comprendre les implications pratiques de ces équations pour la
formation de germes dans des solutions sursaturées. Premierement, la vitesse de nucléation

augmente 2 mesure que le rapport de sursaturation (B*) dans le systéme augmente, puisque p™>1,

et donc AGELL diminue & mesure que B* augmente. Deuxiemement, la vitesse de nucléation

dépend fortement de la tension interfaciale, puisque AGﬁf,irtn est proportionnel a VZI' Enfin, la
tension interfaciale, quant a elle, dépend de la nature du solvant dans lequel les molécules de
soluté sont dispersées : lorsque Vg augmente, la barriere énergétique pour la formation des
germes augmente diminuant de fait la vitesse de nucléation (McClements, 2012). Il est
intéressant de remarquer que Vgl est liée a la solubilité (Mersmann, 2001). Ainsi, Vgl augmente
lorsque la solubilité diminue. La nucléation devient donc plus difficile dans un mauvais solvant.
L’effet est, de plus, amplifié par la variation du facteur pré-exponentiel A1, hom, qui diminue

lorsque la solubilité diminue.

ii.  Nucléation primaire hétérogéne

La nucléation primaire hétérogene implique la présence d’un substrat pour générer un nouveau
germe. Ce substrat peut étre une paroi du cristallisoir, 1’agitateur, une poussiere, ou méme un

cristal (d’une autre phase).

La présence de ces substances étrangeres réduit 1’énergie requise pour enclencher la nucléation
primaire homogene. De ce fait, la nucléation primaire hétérogene se produit a une sursaturation
plus faible que la nucléation primaire homogene. La nucléation primaire est donc généralement

de type hétérogene dans les réacteurs industriels.

Trois types d’énergie mises en jeu lors de la nucléation primaire hétérogeéne sont a distinguer :

e [L’énergie libre de surface entre le germe et le liquide, v, .
e L’énergie libre de surface entre le germe et le substrat, ygs.

e [’¢énergie libre de surface entre le substrat et le liquide, ys.

L’enthalpie libre de formation d’un germe par nucléation primaire hétérogéne peut alors étre
déduite par :
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AGhee = —nkg T InB* +Sg17,, + Sgs (Vs — 7)) Eq. 1.9

Avec :
Sel: surface entre le germe et le liquide (m?)
Sgs: surface de I’interface entre le germe et le substrat (m?)

Le schéma ci-dessous (cf. Figure 1.5) représente les surfaces et les énergies mises en jeu lors de

la nucléation hétérogéne d’un germe a la surface d’un substrat quelconque.

Solution

Substrat

Figure 1. 5. Surfaces et énergies libres mises en jeu lors de la nucléation primaire hétérogene

(Puel et al., 2005)

Ces trois énergies interfaciales sont ainsi reliées par I’équation de Young :

ys,l = yg,s + yg,l COSUsg Eq. L.10
Avec :
osg: angle de contact entre le support et le germe (-)

Si le germe considéré possede une géométrie sphérique, la résolution des équations montre que
le rayon critique ' pour la nucléation hétérogéne est le méme que celui décrit pour la
nucléation homogene (cf. Eq. 1.6). La barriere énergétique critique a franchir correspond a
I’enthalpie libre d’activation critique de nucléation hétérogéne, notée AGELY (Puel et al., 2005).
Sa définition, pour ™ est :

AGEHE = fAGEDE Eq. L11

hom

' f=1_3 1cos3
Avec (cf. Figure 1.6) : f= —— ~cosa o+ cos”asyg
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e Siag,=180° AGEHE = AGETE

hom
o Si =9(° AGcrit _ lAGcrit
1a S8~ het — , hom
o Siage=0 AGﬁE‘tt =
¥ = 180"

e

Figure I. 6. Différentes calottes sphériques en fonction de I’angle a et du support

Comme le facteur f ne peut étre supérieur a 1, I’énergie libre de nucléation hétérogeéne est
toujours inférieure a celle de la nucléation homogéne AGELY < AGEHE .

Ainsi, le mécanisme de nucléation hétérogene est plus favorable et se fera plus facilement que

le mécanisme de la nucléation homogene.
Enfin, la fréquence de nucléation primaire hétérogéne Ji het (nb.m™.s!) est définie par :

crit 16T V&, Vzl )

AGEH
Jihet = Aqhee €XP (‘ ﬁ) = Aqnét €XP (—fw Eq. L12

Ou les mémes influences des parametres opératoires que pour la nucléation homogene

apparaissent (Puel et al., 2005).

b) Nucléation secondaire

La nucléation secondaire est un mécanisme qui n'a lieu qu'en présence préalable de cristaux du

soluté a cristalliser (Garside, 1985). Elle peut se produire de deux manieres différentes :

nucléation surfacique et nucléation par attrition.

1.  Nucléation secondaire surfacique

La nucléation secondaire dite de surface se traduit par I’arrachement d’agrégats moléculaires a
la surface des cristaux en croissance sous 1’effet soit de forces de cisaillement du liquide soit de
chocs (entre les cristaux eux-mémes, avec les parois du cristallisoir ou avec 1’agitateur).

La formation de ces agrégats ou excroissances a la surface des cristaux nécessite le

franchissement d’une barri¢re énergétique. La nucléation secondaire de surface est donc encore
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une nucléation « activée ». L’énergie d’activation de cette nucléation secondaire surfacique

pour les cristaux moléculaires est donnée par 1’équation suivante (Mersmann, 2001) :

crit _ " din Yé]
AGsurf - kB T ln(B) Eq. I.13
Avec :
AGEIE : enthalpie libre d’activation de la nucléation secondaire d)
dm: diametre moléculaire (m)
Yel : énergie interfaciale germe — liquide (J.m?)

Comme pour la nucléation primaire, la germination par nucléation secondaire surfacique est
favorisée par une augmentation de la sursaturation, de la température ou par 1’utilisation d’un

solvant ayant une bonne affinité pour le cristal. La barriere énergétique de la nucléation

crit

crit. | est plus faible que celle de la nucléation primaire hétérogéne, AGEL® (Puel

surfacique, AG
et al., 2005).
Une équation cinétique empirique décrivant les effets des parametres clés sur un large domaine

de conditions expérimentales est souvent utilisée (Puel et al., 2005):

AGSHe
]2,surf = A2,surf Sc €xp <_ W) Eq. .14
B
Avec :
J2,surf : fréquence de nucléation secondaire de surface ([nb].m>.sh
A surf coefficient cinétique ([nb].m?>.s)
Sc: surface des cristaux (m?)

il. Nucléation secondaire par attrition

La nucléation secondaire par attrition résulte des chocs subits par les cristaux en suspension.
C’est un processus mécanique qui ne nécessite, dans un premier temps, aucune sursaturation.
C’est donc un processus non activé (El Bazi, 2011; Puel et al., 2005). Par la suite, les fragments,
résultant de ces collisions et ayant une taille supérieure 2 la taille critique (r > r1i%), vont former
la base de nouveaux germes. La sursaturation a donc une influence sur cette nucléation
secondaire par attrition, en agissant sur la « survie » des fragments formés. Les chocs a 1’origine
de ce phénomene d’attrition sont essentiellement issus de la collision des cristaux avec le mobile

d’agitation. Les chocs entre cristaux ou avec les parois du cristallisoir, ralentis par le film
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liquide qui doit étre expulsé, sont en effet a priori d’intensité trop faible pour endommager les
cristaux.

La fréquence de nucléation secondaire d’attrition peut étre exprimée par une équation cinétique
empirique décrivant les effets des parametres clés sur un large domaine de conditions

expérimentales (Puel et al., 2005):

Joatt = Kaee (AC)? (Mc)b8 ¢ Eq. I.15
Avec:

J2att © fréquence de nucléation secondaire ([nb].m>.s7")
AC : sursaturation absolue (kg.m?)
M. : concentration massique des cristaux en suspension (kg.m)
€: puissance dissipée par 1’agitateur par unité de masse de suspension (Wkgh
Kaw:  constante de proportionnalité, dépendante de T ()

Les constantes a, b et ¢ dépendent de la nature des produits cristallisés et des conditions
hydrodynamiques avec : 0,5 <a <25 1<b<2 0<c<1,5

Contrairement a la nucléation primaire qui ne se produit qu’au niveau de la limite de la zone
métastable, la nucléation secondaire peut se produire durant toute la cristallisation (faible
sursaturation). La maitrise de ce phénomene reste difficile a I’échelle industrielle. Différentes
méthodes sont employées pour le minimiser. L’ajustement des conditions d’agitation ou des

conditions hydrodynamiques est le moyen le plus efficace.

1.1.3.2. Croissance cristalline

Une fois que les germes stables sont formés, ils grossissent pour devenir des cristaux en
incorporant des molécules solubles supplémentaires a 1'interface solide-liquide, c’est 1’étape de
croissance cristalline. Ce processus se poursuit jusqu’a épuisement de la sursaturation et le
retour du systeme a I’état d’équilibre (McClements, 2012).

Les cristaux formés présentent alors différents facies, et chaque face croit a une vitesse
différente, en fonction du milieu de cristallisation, de la nature des interactions mais aussi des
défauts apparaissant a la surface. Tous ces éléments expliquent en partie la diversité des facies

cristallins existants (McClements, 2012).
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La croissance des cristaux se fait par le transport de molécules de soluté jusqu’a la surface des
cristaux et par leur intégration dans la structure cristalline. Ce processus se déroule en deux
grandes étapes :
1. L’étape de transfert : diffusion du soluté depuis la solution jusqu’a la surface du cristal.
2. L’étape d’intégration : le soluté est intégré au réseau cristallin sous forme d’unité de
croissance.
Pour décrire les différents mécanismes ayant lieu lors de 1’étape de croissance, le modéle du
film est utilis€. Ce dernier repose sur l'existence d'un film de solution et d'une couche

d'adsorption qui entoure le cristal.

Couche d'adsorption

;Interface
V L cristal-solution
/ d C
" _ Transfert
/ €-6 de matiare
Crista G
&
7
5 - €% | Intégration
A
I:-l-

Film Solution
de diffusion

N\

7

i

=2

C : concentration de la solution (mol.m™), C; : concentration a I’interface (mol.m™), C* : concentration 2
I’équilibre de la solubilité (mol.m™), §, : épaisseur du film (m)

Figure L. 7. Profil de concentration autour d’un cristal dans le mode¢le du film (Puel et al.,

2005)

Comme la figure 1.7 le montre, le soluté traverse le film d'épaisseur o par diffusion volumique,
puis arrive, dans la couche d'adsorption d'épaisseur o, afin de trouver un site d'intégration par
diffusion surfacique. Dans le film de diffusion volumique, il y a une variation de la
concentration C jusqu’a la concentration C; dans la couche d'adsorption. La concentration a la
surface du solide est, quant a elle, supposée €gale a la concentration a 1'équilibre C* (Puel et al.,

2005).

1.1.3.3. Agglomération

L’agglomération correspond a 1’unification de deux ou plusieurs cristaux en une seule entité

plus grosse. Deux types de mécanismes d’agglomération, classiquement désignés par primaire
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et secondaire, sont a distinguer. Dans le processus d’agglomération primaire, les microcristaux
vont s’accoler en rapprochant leur couche de diffusion entre eux ou avec des cristaux en cours
de croissance par des forces d’interaction ou d’attraction. Dans le processus d’agglomération
secondaire, les agglomérats se forment a partir de particules isolées déja formées qui se

rencontrent, puis se soudent.

Le processus d’agglomération (cf. Figure 1.8) peut étre présenté par la succession des trois
étapes suivantes (Puel et al., 2005) :

e La collision entre les particules

e L’association

e La consolidation de la liaison

'rf_x\' — ff—ﬁ\ =0 |'f-_- — -_WI
Ny \__/ I: /
o L U U

{1+2} = collision + associstion
131 = consolidation

Figure I. 8. Mécanisme d’agglomération de deux particules (Puel et al., 2005)

La cinétique d’agglomération est définie par :

rij = Kl] Ni N] Eq. I.16
Avec :

rj; : vitesse d’agglomération (nb de collision.m>.s")
Kjj : noyau d’agglomération, constante cinétique d’agglomération (nbl.m3st
N;j et N; : concentration des particules de taille i et j (nb de particules.m™)

En cristallisation, I’agglomération constitue un phénomene trés important, notamment dans les
réactions de précipitation. En effet, ce mécanisme peut affecter de maniere significative la
distribution de taille des particules. L’agglomération peut étre voulue dans le but d’améliorer
la qualité physique des particules formées, notamment en terme de filtrabilité. En revanche, le
processus d’agglomération sera un processus subit qu’il conviendra de minimiser lorsque des

particules nanométriques ou micrométriques sont souhaitées.
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Différents parametres peuvent influencer le processus d'agglomération : les conditions
hydrodynamiques (turbulence locale, mélange...), la nature du solvant (viscosité), la taille et le
nombre de cristaux, le rapport de sursaturation et la vitesse de croissance mais également les

forces de cohésion entre le solvant, les impuretés et les cristaux (Resende de Azevedo, 2015).

1.1.3.4. Mécanismes de fin de cristallisation : brisure et miirissement d’Ostwald

a) Brisure et attrition

La brisure est un processus mécanique qui entraine la fragmentation d’une particule en cristaux
plus petits. La brisure se différencie de I’attrition par la taille des fragments produits. Ce
mécanisme, indépendant de la sursaturation, s’applique plus particuliérement aux agglomérats.
La brisure des particules est principalement induite par les chocs (particules-parois, particules
agitateur, et éventuellement entre particules elles-mémes) et/ou par le cisaillement (pouvant
rompre les liaisons fragiles ou potentiellement provoquer une érosion des particules primaires
de la surface des agglomérats). L’hydrodynamique joue donc un réle important, et le choix du

type d’agitateur peut étre crucial (Puel et al., 2005).

b) Miirissement d’Ostwald

Lorsque la croissance est terminée, ou du moins en apparence, la concentration en soluté dans
la solution revient a la valeur de la solubilité (C*). Cependant, la suspension contient de tres
nombreux cristaux, formés a des moments différents et donc de tailles tres différentes. Or, la
solubilité C* représente la concentration de la solution en équilibre avec les cristaux de taille
« infinie ». L’équation de Gibbs-Thomson-Freundlich (cf. équation 1.6) indique que les petits
cristaux, de taille " sont en équilibre dans une solution de concentration C;,;; supérieure a

C* .

Cerit _ 2Myg) 1
In ¢ = pRT o Eq. 1.17
Avec :
R : constante des gaz parfaits (8,314 J.mol . K
M/p. : volume d’une mole de cristal (masse molaire/masse volumique) ou mol/m?

*

L’équation de Gibbs-Thomson-Freundlich montre en fait que la solubilité C_;; dépend de la

crit

taille des cristaux ™. Elle est d’autant plus grande que les cristaux sont plus petits.

49



crit

Pour une particule de rayon ", il y aura donc une concentration C7;> C* pour laquelle cette

particule est stable. A cette concentration, une particule, ayant un rayon r > it va grossir car,
pour elle, la solution est sursaturée. Au contraire, si r < it la particule va tendre a se dissoudre
car la concentration de la solution est inférieure a la solubilité de cette particule de taille r. I y
a donc une sur-solubilité des petits cristaux dans une solution qui est, de maniere globale, a
I’équilibre (Boistelle and Astier, 1988).

Ainsi, dans une méme solution, les plus petits cristaux sont condamnés a se dissoudre. Le soluté,
ainsi libéré, est absorbé par les plus gros cristaux qui, quant a eux, vont croitre. En théorie, ce
processus ne s’arréte que si tous les cristaux ont approximativement la méme taille ou
convergent vers un unique cristal de grande taille : c’est le mlrissement d’Ostwald (Puel et al.,
2005). En pratique, la solubilité ne varie généralement plus de maniere significative, entre les

cristaux de taille supérieure a 1 um. Le mirissement affecte donc les suspensions contenant des

cristaux tres fins et devient tres lent lorsque les cristaux dépassent le micrometre.

De méme que pour la nucléation et la croissance, le mirissement d’Ostwald dépend de
différents parametres tels que la présence d’impuretés dans le milieu, 1’agitation, la

température... (Puel et al., 2005).

I1.1.4. Polymorphisme
I.1.4.1. Définition

La cristallisation d’une méme espece (méme molécule) peut mener a la formation de différents
cristaux en fonction de la nature de la cristallisation (a 1’état fondu ou en solution) et des
conditions opératoires (pression, température, nature du solvant...). Ces cristaux, que 1’on
appelle polymorphes, ont la méme composition chimique mais présentent des propriétés
physico-chimiques différentes comme, par exemple, la température et 1’enthalpie de fusion, la
densité, la compressibilité, la dureté et le facies, mais aussi la solubilité et par conséquent la
vitesse de dissolution (Mangin et al., 2008).

A noter également que les phases cristallines d’une méme espéce chimique peuvent incorporer
des molécules de solvants (solvates) ou d’eau (hydrate), a l'intérieur du réseau. Ces phases
cristallines formées a partir de la méme molécule, mais plus ou moins solvatées (y compris la
phase anhydre), sont dénommées « pseudo-polymorphes ». Les pseudo-polymorphes
présenteront souvent des structures cristallines différentes, (cf. Figure 1.9) (Bauer, 2004;

Hilfiker, 2000).
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Figure I. 9. Schéma d’une forme polymorphe, amorphe et solvate (Hilfiker, 2006)

Dans I’industrie pharmaceutique, 1'un des aspects les plus importants de la mise au point d'un
médicament concerne I'état physique des molécules d’intérét pharmaceutique. En effet, il a été
démontré, a de nombreuses reprises, que plusieurs substances médicamenteuses et composés
organiques connexes peuvent €tre obtenus sous plus d'une forme cristalline (Bernstein, 2002;
Brittain et al., 2009). Les différences de propriétés physico-chimiques peuvent avoir alors une
influence tres importante sur la stabilité, la biodisponibilité (activité/toxicité), ainsi que sur la
mise en forme du principe actif (galénique). Un exemple révélateur de la non-maitrise du
polymorphisme est celui du laboratoire Abott et la production du médicament Norvir® dont le
principe actif est le Ritonavir. La production industrielle de ce produit avait dii etre arrétée, peu
de temps apres sa mise sur le marché, suite a 1’apparition inattendue d’une forme plus stable,
rendant alors difficile, par effet de contamination, la cristallisation de la forme métastable
obtenue jusqu’alors et pour laquelle un brevet avait été déposé (Bauer et al., 2001).

Bien heureusement, les cas ou les polymorphes, d’une méme entité chimique, présentent
différentes biodisponibilités ne sont pas majoritaires. C’est surtout en terme de stabilité que les
conséquences les plus fréquentes sont rencontrées.

Afin d’appréhender les problemes dus au polymorphisme, il est nécessaire de mieux

comprendre les aspects thermodynamique et cinétique du phénomene.

I[.1.4.2. Aspect thermodynamique

D’un point de vue thermodynamique, les différents polymorphes, qui existent pour un méme
composé, n’ont pas la méme énergie libre de Gibbs : le polymorphe ayant I’énergie la plus
faible est donc le polymorphe le plus stable (Mangin et al., 2009).

Cette énergie libre de Gibbs est liée a ’enthalpie H et I’entropie S de la phase par :

G(T) = H(T) — T S(T) Eq.L18
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Avec :

G : enthalpie libre Q)]
H : enthalpie de la phase J)
S : entropie de la phase J/K)
T : température considérée (K)

Pour un composé qui cristallise sous deux formes polymorphes I et I (systeme dimorphique) a

T et P données, les relations suivantes sont €tablies :

Gi(T) = Hy(T) — T S;(T) Eq. .19
Gy (T) = Hy(T) — T Sy (T) Eq.1.20
Ainsi :

e Si Gy <Gy, la forme I est la plus stable thermodynamiquement ;
e Si G > Gy, la forme II est la plus stable thermodynamiquement ;
e Si G1= G, les formes I et II sont a I’équilibre thermodynamique ;
Ceci implique que si, par exemple, le polymorphe II est considéré plus stable que le polymorphe

I, alors son potentiel chimique pn est plus faible :
GII < GI - Hi1,solide < Hi,solide Eq' 1.21

A 1'équilibre, c'est-a-dire si la phase solide est en contact avec la solution saturée, les potentiels

chimiques sont identiques pour les deux especes en phase solide et liquide :

— — 0
UI,solide - ul,solution = U + RT In aI,solution

o Eq. 1.22
Migsolide = Miisolution = K + RT Inaysolution
Ou aj est I’activité de I’espéce 1 en solution (-).
Ainsi, I’équation 1.21 devient :
llo + RT In aII,solution < HO + RTIn aI,solution - ag < aj Eq° L.23
N C;
Ou ai = Vi C_(l)
Avec :
vi : coefficient d'activité -)
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Ci" : concentration molaire de i en solution a I’équilibre avec la phase solide I (mol.L'")

C°: concentration de référence (1 mol.L'")

En raison de la proportionnalité entre activité et concentration pour les solutions diluées,

I’équation 1.23 peut étre réécrite :
Chp < C; Eq.1.24

Ce résultat important montre que le polymorphe le plus stable a toujours la solubilité la plus

faible et inversement, quel que soit le solvant en contact avec le solide (Mangin et al., 2009).

Pour étudier la stabilité des polymorphes, le moyen le plus simple est donc la détermination de
leur solubilité.
Sur la figure 1.10 ci-dessous sont représentées deux situations possibles dans le cas d’un

systeme dimorphique :

a
Concentration @) Concentration (b)
Polymorphe |l
Forme | métastable
Polymorphe |
: Forme Il stable
Forme Il stable Farme | stable
Tr TIK) Tk

Figure I. 10. Courbes de solubilité pour un systeme dimorphique (a) cas d’un systeme

énantiotropique (b) cas d’un systéme monotropique

e Le systeme est considéré comme énantiotropique si les courbes de solubilité se croisent
a une température de transition (notée Tr) inférieure aux points de fusion des formes I
et II. Comme le montre la figure 1.10 (a), le polymorphe II est moins soluble en dessous
de la température de transition et donc stable dans cette plage de température.
Inversement, au-dessus de la température de transition, le polymorphe I est la forme
stable.

e Le systeme est considéré comme monotropique si les courbes de solubilité ne se croisent

pas. Dans la figure 1.10 (b), c’est le polymorphe II qui est le plus stable.

53



1.1.4.3. Aspect cinétique

Comme on a pu le constater précédemment, d’un point de vue thermodynamique, les différentes
formes polymorphes issues d’un méme composé n’ont pas la méme énergie libre de Gibbs ; le
polymorphe présentant 1I’énergie la plus faible est donc le polymorphe le plus stable. Cependant,
la phase qui est produite n’est pas nécessairement la phase la plus stable, au regard des facteurs
cinétiques, retardant alors 1’établissement de 1’équilibre thermodynamique. Ceci a été formulé
par la régle des phases d’Ostwald qui stipule qu’un systéme chimique ne tend pas directement
vers 1’¢état le plus stable, mais plutdt vers 1’état métastable qui lui est le plus proche.

Pour mettre en évidence la cristallisation de phases instables, le cas d’un composé cristallisant
sous les deux formes polymorphiques I et II comme représenté sur la figure I.11 (Bauer, 2004)
est considéré.

Avant que la cristallisation ne commence, la concentration de la solution correspond a Ci;.

Si le rapport de sursaturation B* est la seule force motrice de la cristallisation, seule la forme I
doit cristalliser puisque B1= Ci/Ci, B'1= Ci/Cn et que B’ > B, cela conformément a la loi
thermodynamique stipulant que tout systéme évolue nécessairement vers son état d’énergie

libre minimale. Or la phase métastable II cristallise souvent en premier.

Cy
Palymarphe I
I: -
/f .~ Polymorphe |
C
T. -

Figure 1. 11. Courbes de solubilité¢ de deux formes cristallines I et II d’un composé donné en

fonction de la température (Bauer, 2004)

Soient Jy et Ji, les vitesses de nucléation respectivement des polymorphes I et II (cf. Eq 1.8),
dans le cas de la formation de la phase métastable alors Ju > Ji. Ceci s’explique de deux
manieres :

- Laphase II a une énergie interfaciale yn inférieure a celle de la phase I, y1.

- Le facteur cinétique Ay est supérieur a Ar.

Dans les deux cas, I’apparition du polymorphe II métastable est facilitée au détriment de celle

polymorphe 1.
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Pour illustrer cela, Bauer (2004) a calculé les fréquences de nucléation des deux phases solides
pour des valeurs habituelles des paramétres de 1’équation Eq.I.8 (Bauer, 2004). Il montre
qu’avec des valeurs de sursaturation légérement différentes p'1= 1,78 et ' + 1,60 (soit 10%

de différence), des tensions interfaciales de V= 0,010].m % et Yy = 0,008 J.m™2 (soit 20%

de différence) et les autres parametres étant identiques, alors le rapport des vitesses de

nucléation est de : ]Iﬂ = 6.10°.
1

La vitesse de nucléation de la forme II est plus rapide et ce en raison d’une faible différence
entre les énergies interfaciales. Ceci explique bien comment la phase métastable cristallise
avant la phase stable malgré le fait qu’elle croit a plus faible sursaturation que cette derniere.
Le polymorphe II métastable se forme donc pour des raisons cinétiques. Les facteurs cinétiques
qui imposent la nucléation I’emportent sur les facteurs thermodynamiques qui imposent
1I’équilibre final.

La forme métastable II reste présente tant qu’aucun germe du polymorphe I stable n’apparait
en solution. En effet, lorsque le polymorphe II croit, la concentration du soluté, notée C,
diminue jusqu’a atteindre C, la solution est alors a 1’équilibre avec la phase II mais reste
sursaturée par rapport a la phase I (cf. Figure I.11). Mais, dés qu’un germe du polymorphe I se
forme, la concentration de soluté C devient inférieure a Cy, et le polymorphe II est donc
condamné a se dissoudre. Le soluté ainsi libéré sert alors a la croissance des cristaux de la phase

stable L.

1.1.4.4. Stratégie de controle de la forme polymorphe souhaitée

Lorsqu’un systéeme présente plusieurs phases polymorphes, il existe deux possibilités selon que
le polymorphe souhaité soit le plus stable thermodynamiquement ou le métastable.

Pour controler le polymorphe qui émergera dans la cristallisation des produits pharmaceutiques,
il faut choisir entre des voies de cristallisation concurrentes régies par la thermodynamique, la
nucléation des cristaux et la cinétique de croissance (Rodriguez-Spong, 2004). La figure 1.12
propose une représentation schématique des facteurs contrdlant la cristallisation des
polymorphes. Les facteurs fondamentalement influents sont désignés comme facteurs
primaires, tandis que les additifs, les solvants et les interfaces sont inclus dans les facteurs
secondaires. La température et la sursaturation sont considérées comme des facteurs de contrdle
fondamentalement importants.

Typiquement, les techniques utilisées pour contrdler la croissance du polymorphe souhaité sont

basées sur les conditions de pression, 1'ajout d'impuretés, la modification de la viscosité de la

55



solution, l'utilisation des champs électriques/magnétiques....(Drioli et al., 2015). Cependant, les
mécanismes gouvernant ces effets sont peu connus et la relation quantitative entre les facteurs
opérationnels et les caractéristiques de cristallisation des polymorphes n'est pas clairement

comprise et, dans de nombreux cas, elle dépend du systeme étudié.

Solubilité des polymorphes

Cristallisation sélective des polymorphes Nucléation et croissance
Facteurs primaires Facteurs secondaires
* Sursaturation * Solvant
* Température * Additifs
* Vitesse d'agitation * Interfaces
* Addition d’antisolvant * pH
* Ensemencement =

Figure I. 12. Schéma des facteurs contrdlant la cristallisation des polymorphes

Une maniére simple d’obtenir le polymorphe souhaité serait d’éviter la nucléation primaire
hétérogene, qui est un mécanisme parfois instable pouvant produire une phase solide différente
de la phase souhaitée. En général, I’ensemencement est utilisé pour garantir la formation du

polymorphe souhaité dans la suspension le plus rapidement possible.

e Si le polymorphe stable est celui désiré, la situation peut étre contr6lée au moyen de
I’ensemencement par le polymorphe stable. Il y a, cependant quelques précautions a
prendre concernant la préparation de la semence. En effet, il est nécessaire de s’assurer
que le bon polymorphe est ensemencé, que la surface de la semence soit activée pour
que celle-ci soit efficace et enfin que la semence soit ajoutée dans un milieu sursaturé
avant que la nucléation primaire n’est lieu (Beckmann, 2000). C’est ce dernier point
qu’il faut privilégier le plus possible. Au contact de la semence de la phase polymorphe
stable, il est possible de former une autre phase polymorphe métastable, mais celle-ci
se dissoudra au profit de la phase solide stable (régle des phases d’Ostwald) (Mangin et
al., 2008).
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e Si le polymorphe métastable est celui désiré, la situation n’est pas favorable et le risque de
transition vers une phase cristalline plus stable ne peut étre completement écarté. Un
ensemencement de la phase métastable doit étre effectué avec de plus grandes précautions.
En effet, le systeme utilis€ pour réaliser les opérations de cristallisation doit étre tres
minutieusement nettoyé entre chaque opération avec du solvant pour s’assurer qu’il n’y ait
pas de germe stable présent dans le milieu. Les régles d’ensemencement citées dans le point
ci-dessus doivent étre également suivies.

D’autres méthodes peuvent étre mises en ceuvre pour éviter I’ensemencement. Parmi celle-ci,

I’ajout d’additifs peut favoriser ’apparition d’'une forme polymorphe métastable. Quelques

exemples appliquant cette méthode sont déja répertoriés dans la littérature (Agarwal and

Berglund, 2003; Gu et al., 2002). A savoir que cette méthode est peu utilisée dans I’industrie

pharmaceutique, car 1’addition d’espéces chimiques qui restent solubles dans le procédé ne

satisfait pas forcément les contraintes réglementaires.

I.1.5. Techniques de cristallisation

Pour atteindre un état de sursaturation et donc initier une cristallisation, plusieurs techniques

sont possibles :

e C(ristallisation par refroidissement. La solubilité varie en fonction de la température,
le refroidissement ou le chauffage de la solution induit la sursaturation.

e Cristallisation par évaporation. La solubilité est indépendante de la température, la
cristallisation se fait par évaporation d’une partie du solvant jusqu'a ce que la
concentration de matiere dissoute dans la solution résiduelle dépasse la sursaturation.

e C(Cristallisation sous vide. La mise sous vide va permettre a la fois de refroidir et
d’évaporer une partie de la solution. Grace a cette technique, une importante quantité de
cristaux peut étre obtenue a partir de solutions moyennement concentrées.

e Cristallisation par ajout d’antisolvant. L’ajout d’un antisolvant permet de réduire la
solubilité du soluté et ainsi de générer une sursaturation élevée. Les antisolvants sont
généralement choisis car ils sont miscibles avec le solvant. Le soluté est, quant a lui,
insoluble ou beaucoup moins soluble dans I’antisolvant. Dans ce cas précis ’antisolvant
est coulé dans la solution contenant le soluté. Une autre méthode qui consiste a couler
la solution saturée dans 1’antisolvant afin de générer la sursaturation peut étre employée,

il s’agit de I’antisolvant inverse.
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e C(ristallisation par précipitation. Le mode opératoire le plus courant dans cette
technique est la précipitation semi-batch simple jet ot la solution de réactif B est coulée
dans une cuve agitée contenant initialement un pied de solution de réactif A. La
cristallisation résulte du mélange de deux flux, le flux alimenté et le flux circulé par

I’agitateur.

I.2. Les procédés membranaires : cas de la pervaporation

1.2.1. Généralités sur les procédés membranaires

Les procédés membranaires connaissent, depuis de nombreuses années, un intérét croissant
pour le traitement des eaux usées et des eaux potables mais également dans les industries
agroalimentaires, pharmaceutiques et biotechnologiques. Les procédés membranaires sont
utilisés pour des opérations de séparation, clarification, purification et concentration destinées
a la production de molécules, de particules et d’émulsions (Pabby et al., 2009) (Charcosset,
2009; Drioli, 1987; Li et al., 2004; Madaeni, 1999; Matsuura, 2001; Matsuura and Sourirajan,
1972). Les procédés membranaires offrent de nombreux avantages parmi lesquels leur
sélectivité, une surface par unité de volume importante, mais aussi la possibilité de controler le

contact et/ou le mélange entre deux phases.

1.2.1.1. La membrane et sa fonction

Une membrane est une barriere physique qui sépare deux phases et controle le transport des
différents solutés, d'une phase a l'autre jusqu’a I’atteinte de 1’équilibre thermodynamique. Elle
peut étre poreuse ou dense, symétrique ou asymétrique. Elle peut également étre solide ou
liquide et peut étre constituée d’un matériau organique, inorganique ou métallique.

La séparation d'un mélange dans un procédé membranaire résulte du transport des différents
composants a travers la membrane. Le transfert de matiere d'un composant est déterminé par la
ou les forces agissant sur le composant en question et la perméabilit€é de la matrice
membranaire. La figure I.13 montre le flux J d'un composant i de la phase 1 qui passe a travers
une membrane en fonction de la force motrice, la perméabilité de la membrane et 1'épaisseur de

membrane.
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Membrane

Phase 1 Phase 2

=
Y

. Perméabilité .
Flux du composant i = - Force motrice
Epaisseur de la membrane

Figure I. 13. Transport a travers une membrane en fonction de la force motrice, de I’épaisseur

et la perméabilité de la membrane

Le flux d'un composant a travers une membrane est le résultat soit d'un flux de matiere convectif
a travers une matrice membranaire poreuse, soit de la diffusion des composants individuels a
travers un matériau dense.

Ainsi, les membranes utilisées dans les nombreux domaines d’applications différent par leur

structure, leur fonction et la maniere dont elles sont utilisées.

1.2.1.2. Procédés de séparation

Dans cette partie, une description succincte des procédés classiques de séparation/filtration

membranaire est donnée.

L’osmose inverse (OI) : I’Ol est une technique séparative qui consiste a extraire 1’eau d’une
solution, en général salée, circulant en amont d’une membrane adéquate sous une pression
suffisante pour inverser le flux osmotique. Le transport sélectif du solvant dépend
essentiellement de la nature et de la structure de la membrane mais aussi de la différence de
pression transmembranaire (Brun, 1989). Les pressions appliquées en Ol sont, le plus souvent,
comprises entre 20 et 80 bars. Les principales applications industrielles sont la production d’eau
potable a partir d’eau de mer ou de gisement d’eau saumatre, I’amélioration de la qualité de
I’ecau a usage industriel, notamment dans I’industrie des composants ¢électroniques et
pharmaceutiques ; mais aussi la déshydratation partielle des jus dans 1’industrie alimentaire et

le traitement d’effluents.

59



L’ultrafiltration (UF) : ce procédé utilise de fines membranes poreuses pour retenir des
macromolécules et colloides en solution pour des opérations de concentration et/ou de
purification. Le diametre moyen des pores de la membrane est de 1'ordre de 1 a 100 nm (Baker,
2004). La pression appliquée en amont de la membrane se situe entre 1 et 10 bars. Les
principales applications de I’UF concernent : la concentration de solutions macromoléculaires
(protéines, enzymes, différents polymeres...), la clarification/désinfection des eaux potables, la
rétention de macro-solutés plus ou moins nocifs notamment ceux présents dans les effluents
industriels, le fractionnement par élimination des petits solutés comme la récupération des
protéines de lactosérum et de lait, la séparation d’émulsions eau-huile, le traitement de pigments

présents dans les bains d’électrophorése (industries textiles)... (Baker, 2004; Charcosset, 2006).

La nanofiltration (NF) : ¢’est un procédé trés similaire a I’UF et a 'Ol Pour ces trois procédés,
une pression hydrostatique est appliquée de part et d’autre de la membrane pour obtenir un flux
transmembranaire. La principale différence entre la NF et I’UF est la taille des pores de la
membrane qui ont, ici, un diametre compris entre 1 et 10 nm. Les pressions appliquées sont
comprises entre 10 et 40 bars. Les principales applications de la NF concernent le traitement de
l'eau et des eaux usées, l'industrie pharmaceutique et biotechnologique ainsi que 1’industrie
agroalimentaire ou cette technique apparait comme une alternative importante aux méthodes
conventionnelles de transformation des aliments, y compris la transformation des huiles

végétales, ainsi que dans l'industrie laitiere et 1'industrie sucriere (Mohammad et al., 2015).

La microfiltration (MF) : ce procédé utilise des membranes poreuses pour séparer les
particules en suspension dont le diametre est compris entre 0,1 et 10 pm : émulsions, cellules,
bactéries, particules colloidales...(Baker, 2004). Elle se distingue donc de I’UF par la nature
des especes a retenir mais aussi par la pression utilisée qui est plus faible, entre 0,1 et 1 bar, et
un flux transmembranaire plus important. Les principales applications concernent la
clarification des eaux, la séparation d’hématies dans le domaine biomédical, la récupération et

la concentration d’ion métalliques lourds sous forme de précipités colloidaux...

La dialyse : c’est un procédé par lequel des solutés neutres ou ioniques peuvent étre transportés
selon leur gradient de concentration, par diffusion a travers une membrane dont le rdle est
d’empécher le transport convectif du solvant. La forme la plus simple de ce type de procédé est
la dialyse de composants neutres dans une membrane neutre, c'est-a-dire que ni les composants
de la solution d'alimentation ni la membrane ne portent de charges électriques. La dialyse est
plus complexe lorsque les composants de I'alimentation et de la membrane contiennent des

charges électriques, on parle alors d’électrodialyse (potentiel électrique). La dialyse fait 1’objet
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de nombreuses applications notamment dans les industries chimique, pharmaceutique, dans le

domaine médical (hémodialyse) et I’agroalimentaire.

La perméation gazeuse : il s’agit d’une technique de séparation d’un mélange gazeux
s’effectuant par transport a travers une membrane polymérique dense. Elle résulte du
déséquilibre induit par une forte différence de pression entre I’amont et 1’aval de la membrane.
Elle implique donc des propriétés d’équilibre et de transport différentes pour chaque
constituant. La perméation gazeuse permet, entre autre, I’obtention d’air suroxygéné, la
récupération de I’hydrogéne, 1’extraction de I’eau et des gaz acides ainsi que la séparation de

I’hélium (Brun, 1989; Sun and Thonnelier, 2004).

La pervaporation : ¢’est une technique de séparation d’un mélange liquide mettant a profit un
transfert sélectif a travers une membrane dense. Au cours de cette opération, le perméat subit
un changement d’état puisqu’il est vaporisé avant d’étre ensuite condensé sur une paroi froide.
Le déséquilibre est obtenu grace a la variation importante d’activité accompagnant le passage
de la phase liquide a une phase gazeuse sous pression réduite. Cette technique est
principalement utilisée pour la déshydratation de solvants, 1’extraction de composés organiques

et le traitement d’azéotropes (Clément and Jonquieres, 2001; Mohammadi et al., 2005).

Cette these a pour objectif 1’étude du procédé de pervaporation appliqué a la cristallisation. La

partie suivante décrit en détail le principe et le fonctionnement de la pervaporation.

1.2.2. Principe de la pervaporation
1.2.2.1. Historique

Comme un grand nombre d’avancées majeures, la découverte de la pervaporation s’est faite de
maniere fortuite. Observée pour la premiere fois par Kahlenberg en 1906 avec des mélanges
d’hydrocarbures et d’alcool, c’est en 1917 que le terme de pervaporation fut introduit par Kober
lorsque celui-ci observa I’évaporation de l'eau a partir de solutions aqueuses d'albumine et de
toluéne a travers des films au collodion (nitrate de cellulose) lors d’une expérience de dialyse

(Kober, 1917).

Ce n’est que 20 ans plus tard que I’utilité de la pervaporation a été reconnue grace aux travaux
de Farber sur la concentration d’une solution de protéine a 1’aide d’une membrane en cellophane

(Farber, 1935).

Cependant, le premier travail quantitatif connu sur la pervaporation a été publié en 1956 par

Heisler pour la séparation de mélanges eau/éthanol a l'aide d'une membrane de cellulose
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(Heisler et al., 1956). Ce sont ensuite les travaux de Binning et de ses collaborateurs réalisés
entre 1958 et 1962 qui ont établi les principes et mis en évidence le potentiel de la technologie
(Binning et al., 1961). Les recherches initiées par Néel et son équipe a la fin des années 60 ont,
quant a elles, démontré les avantages économiques de la pervaporation dans le cas de
I’extraction de composés organiques (Néel, 1991).

Une avancée significative a été réalisée au début des années 1980 lorsque la société Gesellschaft
Fiir Trenntechnik (GFT) Co. a mis au point une membrane composite plus résistante constituée
d'une fine couche de poly(alcool vinylique) (PVA) réticulé déposée sur un support poreux en
poly-(acrylonitrile). Cette étape importante dans I’histoire du procédé se développe autour de
la premiere application de référence de la pervaporation : la déshydratation d'alcool (Feng and
Huang, 1997). Au cours des années suivantes, des travaux importants sont réalisés, élargissant
le champ des recherches a de nombreux mélanges liquides et au développement d’une variété
de membranes (Feng and Huang, 1997).

Toutefois, en raison de leurs performances, les unités industrielles de pervaporation restent en
grande majorité implantées pour des applications de déshydratation d’alcools avec une
soixantaine d’installations créées entre 1982 et 2000 (Servel, 2014).

Avec les enjeux économiques et environnementaux actuels, la pervaporation connait un regain
d’intérét grace a ses propriétés intéressantes en terme de séparation et son faible colit

énergétique relatif, peut apporter un avantage significatif dans trois domaines :

- La diminution de la consommation en énergie des procédés pour la séparation de
mélanges difficile par voie conventionnelle (mélanges azéotropiques par exemple).

- L’utilisation de ce procédé pour travailler a de faibles températures notamment en
présence de composés thermosensibles (par exemple dans des milieux de fermentation).

- Le développement de nouvelles applications ou le couplage avec d’autres procédés

(exemple de la cristallisation).

1.2.2.2. Mécanismes de séparation

La pervaporation est une technique de séparation d’'un mélange liquide mettant a profit un
transfert sélectif a travers une membrane dense, ol les constituants vont perméer, autrement dit
pénétrer dans la membrane, et subir un changement d’état en se vaporisant (Clément and
Jonquieres, 2001). Contrairement a une simple évaporation obtenue par distillation simple, la

membrane agit comme un tiers corps non réactionnel qui modifie la composition de la phase
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vapeur (Néel, 1991). Ce changement de phase d’un mélange liquide a I’état vapeur constitue

une particularité propre au procédé de pervaporation.

Le mélange liquide a séparer, appelé alimentation, est mis en contact avec la face amont de la
membrane (cf. Figure 1.14). Une partie de cette charge d’alimentation est réintroduite dans le
réacteur, c’est ce qui est appelé rétentat. Enfin, le liquide qui traverse la membrane sous forme

vapeur est appelé perméat.

Flux de perméat riche en A

Membrane ee ®
» L]

R I e WIS NN b dCF S L

Flux d’alimentation Flux de rétentat riche en B

Mélangede ® A et ® B

Figure I. 14. Schéma du principe de séparation par pervaporation

Le composé transféré de maniére préférentielle dans la matrice membranaire doit étre 1’espece
minoritaire du mélange initial dans le but de limiter la surface membranaire requise et de réduire
la consommation énergétique (Feng and Huang, 1997). Le transfert et le changement d’état des
composes sont assurés par 1’existence d’une force motrice, assimilée a un gradient de potentiel
chimique de part et d’autre de la membrane. Ce gradient est généré en maintenant une différence
de pression partielle entre les deux compartiments du procédé. Deux méthodes se distinguent
pour entretenir cette différence : soit en maintenant le compartiment aval de la membrane sous
une faible pression par pompage continu grace a un systeme sous-vide, soit en balayant ce
compartiment par un gaz inerte. Dans le premier cas, le perméat est ensuite récupéré sous forme
liquide apres condensation des vapeurs sur parois froides et dégele a température ambiante.
C’est la configuration qui est la plus souvent appliquée pour initier la force motrice dans les
systeémes de pervaporation.
D’un point de vue fondamental, le transfert de matiere dans les membranes repose sur un
mécanisme en trois étapes élémentaires (Roizard and Favre, 2012) :
- La premiere étape du transfert correspond a la sorption des composés issus de
I’alimentation liquide a I’interface amont de la membrane. Cette étape correspond a un
équilibre thermodynamique, établi plus ou moins rapidement, des molécules liquides a

l'interface amont du matériau membranaire en fonction des affinités respectives que le
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matériau membranaire manifeste envers les différentes entités présentes dans la charge
a traiter.

- Lors de la seconde étape, les molécules absorbées dans le film dense vont diffuser sous
I’influence d’un gradient de potentiel chimique. Cette étape est lente et donc
déterminante pour la vitesse de diffusion, et elle contribue également a la sélectivité,
c’est-a-dire ’efficacité de séparation intrinseque de la membrane.

- Enfin la derniere étape consiste en la désorption, sous pression réduite (dans le cas ou
le compartiment aval est maintenu sous-vide), des composés parvenus a la face aval de

la membrane.

Amont de la membrane Aval de la membrane (perméat)
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Sorption Diffusion Désorption
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Figure I 15. Etapes du transfert de matiere dans une membrane dense de pervaporation

La figure I.15 est une représentation schématique du déroulement de ces étapes. Dans ce modele
de transfert dit de « Solution-Diffusion », les étapes de sorption et/ou de diffusion représentent
I’étape limitante du transfert de matiere. En effet, comme décrit précédemment, ces deux étapes
sont respectivement gouvernées par les différences de comportement au regard de la solubilité
illustrée par I’inégale dissolution des especes dans le film dense et la vitesse de perméation. Ces
facteurs d’ordre thermodynamique et cinétique sont fonction, d’une part, des affinités que
présentent les composés avec la membrane, notamment au niveau de leur
hydrophobicité/hydrophilicité, et, d’autre part, par les propriétés intrinséques de la membrane
(épaisseur notamment) (Clément and Jonquieres, 2001; Roizard and Favre, 2012). Le choix de
la membrane est donc un parametre clé qui conditionne les performances de séparation. Celles-

ci peuvent étre optimisées en facilitant la sorption du soluté ciblé ou en réduisant la barriere de
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diffusion en utilisant des membranes de faible épaisseur (Vane, 2019). La derniere étape du
processus, la désorption, est rapide et n’a pas d'influence significative sur le transfert de matiere
des composés et, par conséquent, aucune influence sur la perméabilité et sélectivité.

En plus de ces facteurs intrinséques a la membrane, s’ajoutent les conditions opératoires du
systeme tels que la composition initiale du mélange, la pression c6té perméat (pression de vide
appliquée), la température d’alimentation, et le régime d’écoulement. Tous ces parametres

jouent un role important sur la qualité de la séparation (Baker et al., 2010; Li et al., 2015).

1.2.2.3. Applications traditionnelles de la pervaporation

Le développement de nouveaux matériaux membranaires a permis des applications plus variées
pour la pervaporation avec le traitement de mélanges ayant des propriétés physico-chimiques

différentes. Le procédé de pervaporation est principalement utilisé dans trois domaines :

1. La déshydratation de mélanges eau/solvant organique pour des séparations difficiles a
effectuer par des procédés conventionnels, c’est notamment le cas des mélanges
azéotropiques. C’est le domaine le plus étudié mais aussi le domaine ou le procédé de
pervaporation est le plus utilisé industriellement, particulicrement pour la
déshydratation des alcools (éthanol, isopropanol...) (Chapman et al., 2008; Jonquieres
et al., 2002). Dans le cas de I’éthanol par exemple, le rendement de déshydratation peut
atteindre 99,8 % mass., si la fraction en eau dans le mélange initial est inférieure a 10%

(Figoli et al., 2015).

2. La récupération de composés organiques d’un courant aqueux grice a des membranes
hydrophobes. Le développement de ce type de membranes et notamment des
membranes a base de polydiméthylsiloxane (PDMS) permet d’envisager une diminution
des effluents des usines ainsi que la récupération de composés organiques valorisables
(Garcia et al., 2013; Nguyen and Nobe, 1987). Cependant, 1’extraction est efficace
seulement si la fraction massique totale en composés organiques dans 1’alimentation
reste tres faible par rapport a la teneur en eau (Feng and Huang, 1997). La pervaporation
permet I’extraction de plusieurs composés organiques volatils (COV) tels que les
alcools 1égers par exemple le méthanol, 1’éthanol ou encore le butanol (Fadeev et al.,
2001; Favre et al., 1996; Kujawa et al., 2015a; Tak4cs et al., 2007), mais également les
cétones (Alharbi et al., 2021) et les hydrocarbures aromatiques comme le toluene ou le

benzene (Chovau et al., 2010; Heymes et al., 2007; Peng et al., 2006; Uragami et al.,
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2016)). La pervaporation peut également étre appliquée dans 1’industrie agroalimentaire
pour, par exemple, la récupération et la concentration de composés aromatiques (jus de
fruits) ou encore la désalcoolisation de boissons contenant des traces d’alcool (Castro-
Muiioz, 2019; Karlsson and Tragardh, 1996). Elle a aussi été utilisée pour la
récupération de bio-alcool dans les procédés de fermentation a 1’échelle industrielle

(Chovau et al., 2011; Lamer et al., 1996; Trinh et al., 2013).

3. Laséparation de mélanges de solvants organiques est I’application la plus récente de la
pervaporation mais aussi la plus complexe en raison des faibles écarts de la taille
moléculaire et de la polarité des composés dans le mélange (Van der Bruggen and Luis,
2015). Les membranes mises au point doivent étre organophiles et présenter une affinité
préférentielle pour le composé organique a récupérer. Il existe un certain nombre
d’applications dont la séparation de composés polaires/apolaires (Tamaddondar et al.,
2014), aromatiques/alicycliques (Garcia Villaluenga and Tabe-Mohammadi, 2000),
aromatiques/aliphatiques (Liu et al., 2018; Ortiz et al., 2002; Smitha et al., 2004), de
mélanges isomeres (Flanders et al., 2000; Kusumocahyo et al., 2004; Mulder et al.,
1982; Wesseling et al., 1991) et de mélanges azéotropiques (Aptel et al., 1976; Smitha
et al., 2004). Bien que présentant un fort potentiel, cette application de la pervaporation
reste encore peu utilisée car la disponibilité commerciale des membranes organophiles

est limitée.

La figure 1.16 regroupe les trois principales applications et quelques exemples de mélanges

pouvant €tre traités par pervaporation.
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* Alcool (méthanol, éthanol,
1. Déshydratation isopropanol...)
» Cétone (acétone)

* Eau/COV (méthyl-isobutylcétone,
toluéne DCM, TCE...)

* Extraction d’aromes a partir de
jus de fruit (ester, cétones,
aldéhydes...)

2. Extraction de composés
organiques

* Aromatiques/ Acycliques
(benzéne /[ cyclohexane)

* Aromatiques / Aliphatiques
(benzéne/n-heptane)

* Isomeres (n-/-i propanol ;
o-/p-xyléne...)

* Polaires/Apolaires (méthanol /
toluéne ; éthanol / benzéne ;

méthanol / méthyl ter-butyl éther
(MTBE)...)

3. Séparation
organique/organique

Figure 1. 16. Quelques exemples de mélanges traités par pervaporation

I.2.3. Caractéristiques des membranes de pervaporation

Il existe une grande diversité de membranes de par la nature du matériau utilisé, la structure

membranaire mais également la géométrie liée a leur mode d’utilisation.

1.2.3.1. Structure

La principale fonction de la membrane est de séparer de maniere préférentielle un composé
dans un mélange. Le choix de la membrane est donc une étape clé et dépend des interactions
qu’elle aura avec les espéces de la charge d’alimentation. La séparation d’un mélange sera
d’autant plus simple que les constituants auront des propriétés physico-chimiques différentes,
c’est notamment le cas de la séparation de composés hydrophiles/hydrophobes ou encore

apolaires/polaires.
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Les membranes de pervaporation peuvent présenter différentes structures: symétrique,

asymétrique et composite.
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Figure I. 17. Schéma représentant les différentes structures membranaires utilisées en

pervaporation : (a) membranes symétriques dense ; (b) membranes asymétriques ; (c)

membranes composites d’apres (Baker, 2004)

a) Membranes symétriques (ou isotropes)

Dans une membrane symétrique, la structure et les propriétés de transport sont identiques sur
toute I’épaisseur de la membrane. En outre, le flux transmembranaire est directement
proportionnel a son épaisseur.

Les membranes symétriques dites « denses », i.e. non poreuses, (cf. Figure 1.17 (a)) sont
constituées d'un film homogene dense a travers lequel les molécules perméables sont
transportées par diffusion sous l'effet d'un gradient de potentiel chimique. La séparation des
différents composants d'un mélange est directement liée a leur vitesse de transport relative dans
la membrane, qui est déterminée par leur perméabilité, i.e. la capacité de la membrane a se
laisser traverser par le soluté. Ainsi, les membranes denses sont principalement utilisées pour
séparer des composants ayant une affinité chimique différente pour la membrane. Par ailleurs,
ces membranes peuvent garantir une bonne stabilité mécanique au détriment d’une productivité

réduite car elles engendrent une plus forte résistance au transfert de matiere en raison de leur

épaisseur (Figoli et al., 2015; Servel, 2014).
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b) Membranes asymétriques (ou anisotropes)

Les membranes asymétriques (cf. Figure .17 (b)) sont des membranes constituées d’une couche
active tres fine appelée « peau » supportée par une infrastructure poreuse et plus épaisse dont
le réle est d’assurer a I’ensemble une bonne tenue mécanique.

L'une des principales techniques pour préparer des membranes asymétriques est basée sur le
procédé d'inversion de phase qui conduit a une structure composée d’une fine couche dense sur
un support constitué du méme matériau mais avec une porosité variable dans 1’épaisseur. Dans
ce cas, seule la couche dense agit pour la séparation et sa faible épaisseur n’alteére généralement

pas le flux transmembranaire (Smitha et al., 2004).

¢) Membranes composites

Les membranes composites (cf. Figure 1.17 (c¢)) se différencient des membranes asymétriques
par la composition de la couche active qui n’est pas de la méme nature que le support poreux.
Elles sont obtenues en déposant une fine couche d’un polymere sélectif dense, d’une épaisseur
comprise entre 0,5 et 5 um, sur une sous-couche poreuse dont les propriétés doivent étre proches
de celles de la couche active afin de ne pas altérer la sélectivité de la membrane. Une autre
condition importante pour cette sous-couche est qu’elle doit avoir une porosité suffisante pour
minimiser la résistance au transfert et éviter la condensation capillaire. Enfin, cette sous-couche
peut elle-méme étre déposée sur un support inerte pour garantir une meilleure stabilité
mécanique de la membrane. Les propriétés de séparation et les taux de perméation de la
membrane sont déterminés exclusivement par la couche dense superficielle. Plus cette couche
est fine, plus le flux est élevé. La résistance au transfert de matiere étant proportionnelle a
I’épaisseur de la couche sélective, ce type de membrane présente donc un grand intérét pour le

procédé de pervaporation (La Rocca, 2019).

1.2.3.2. Matériaux

Les matériaux membranaires doivent avoir une résistance chimique, thermique et mécanique
en accord avec le procédé mis en ceuvre et le fluide a traiter. Ils doivent pouvoir étre mis en
forme facilement et permettre la fabrication d’une membrane fine, résistante, sélective et
perméable. Il existe trois grandes catégories de matériaux utilis€s pour les membranes de
pervaporation : les matériaux organiques denses, les matériaux minéraux ou inorganiques
nanoporeux et les matériaux hybrides basés sur une structure composée de matériaux

organiques et inorganiques.

69



a) Membranes organiques (polyméres)

Les membranes organiques sont les premiéres membranes a avoir été utilisées dans le procédé
de pervaporation et sont encore employées dans 1’industrie du fait de leur faible colt de
production par rapport aux autres types de matériaux, de leur facilité de mise en forme et de
I’existence d’un grand nombre de polymeéres. La couche active dense de ces membranes est
fabriquée a base de polymeres naturels ou synthétiques, sa structure interne peut €tre décrite
par la théorie des volumes libre élaborée par Vrentas et Duda (Vrentas and Duda, 1977; Vrentas
et al., 1986). Les membranes organiques offrent de nombreux avantages : leur mise en place
dans les modules reste relativement facile, le nombre varié de forme et de morphologie permet
de traiter différents mélanges et enfin leur structure flexible les rend moins cassantes que les

membranes inorganiques (Figoli et al., 2015; Servel, 2014).

Cependant, ces membranes présentent des résistances chimiques et thermiques faibles, qui
impactent leur stabilité. Toutefois, celle-ci peut étre améliorée grace a des méthodes physiques
et chimiques telles que le greffage, la réticulation ou encore la copolymérisation (Castel et al.,
2020; Clément and Jonquieres, 2001; Smitha et al., 2004). Elles sont également soumises a
différents phénomenes, tel que le gonflement, qui peuvent altérer directement la qualité de la
séparation. Le gonflement de la membrane provoque une déformation des chaines de polymeres
avec pour conséquence la formation de volumes libres au sein de la membrane en raison de la
forte solubilisation des composés de 1’alimentation dans le polymere. De nombreux facteurs
intrinseques du polymere peuvent avoir des conséquences sur le degré de gonflement comme
son degré de réticulation ou ses affinités avec les composés (Roizard and Favre, 2012). Ce
phénomeéne de gonflement peut également favoriser I’entrainement d’une espece par des effets
de couplage dus a la présence de 1’espece perméante préférentiellement et se trouvant a un
niveau de concentration élevé dans le film. Ces effets de couplage sont fréquents et conduisent

a une importante diminution de la sélectivité (Castel et al., 2020).

Différents matériaux polymeres sont utilisés pour obtenir une résistance au colmatage désirée
ou le rendement voulu. Les principaux matériaux employés sont des polymeres organiques ou
naturels tels que: D’acétate de cellulose, le polysulfone, les polyamides aromatiques, le

polyacrylonitrile, le polycarbonate, le polydiméthylsiloxane...

b) Membranes inorganiques (minérales)
Les membranes inorganiques sont généralement des membranes composites constituées d’un
support macroporeux, qui assure la résistance mécanique, a base de carbone, d’alumine (Al203),

de silice (Si02), de silico-aluminate ou de carbure de silicium. Celui-ci est recouvert d’une ou
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de plusieurs couches successives de matériaux poreux et d’une couche active faite a partir
d'oxydes métalliques, de verre ou de carbone (cas des membranes composites) (Figoli et al.,
2015). Les membranes céramiques représentent la majorité des membranes minérales.
Principalement utilisées dans les domaines de la filtration (UF et NF), leur adaptation au
domaine de la pervaporation a commencé autour des années 1990 pour mettre a profit leur tres
bonne résistance mécanique et thermique mais également leur meilleure résistance aux
phénomenes de gonflement et aux effets de couplage décrit précédemment. Les premicres
membranes inorganiques mises au point sont nanoporeuses et composées de silice amorphe
(Kitao and Asaeda, 1990). D’autres types de matériaux ont également ét¢ développés pour
améliorer les performances de séparation comme les membranes zéolithes (Kita et al., 1995).
La structure poreuse de ces membranes fait que le mécanisme de séparation est davantage basé
sur le principe d’adsorption préférentielle avec une sélectivité par rapport a la taille, a la forme,
aux interactions électrostatiques ainsi qu’au diameétre cinétique des composés (correspondant
au diametre équivalent d’une molécule associée a une sphére) (Roizard and Favre, 2012).
Leur forte résistance chimique (solutions de pH compris entre 3 et 11 pour les membranes en
silice par exemple (Sommer and Melin, 2005)) et thermique (jusqu’a 300°C pour les
membranes céramiques (Chapman et al., 2008)) en fait le principal avantage des membranes
inorganiques par rapport aux membranes a base de polymére. D’un point de vue résistance
mécanique, la rigidité des membranes inorganiques leur permet d’une part de résister a des
pressions élevées (>10 bar), et d’autre part, de ne pas subir de gonflement (Sommer and Melin,
2005).

En dépit de ces avantages, 1’utilisation de ces membranes a 1’échelle industrielle reste tres
limitée en raison de leur structure poreuse qui les rend sensibles au phénomene d’adsorption
compétitive et au phénomene de condensation capillaire avec pour conséquence une réduction
de I’efficacité de séparation (Servel, 2014). Par ailleurs, en plus d’étre relativement cofiteuse,
leur élaboration s’avere délicate en raison des propriétés cassantes du matériau, et de la
potentielle présence de défauts dans la structure qui peut entrainer une baisse significative de

la sélectivité (Servel, 2014; Sommer and Melin, 2005).

¢) Membranes a matrice mixte (MMM) / membranes hybrides

L’instabilité des membranes organiques et la faible adaptabilité des membranes inorganiques
ont conduit au développement de matériaux membranaires hybrides, constitués d’une matrice
organique dans laquelle sont incorporées des nanoparticules de composés organiques ou

inorganiques. Ces membranes sont appelées « Membranes a Matrice Mixte » (MMM) et ont été
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brevetées par Kulprathipanja et al. en 1988 (Kulprathipanja et al., 1988). Les particules
incorporées sont généralement des zéolites mais peuvent également €tre des nanotubes de
carbone, de la silice, ou encore du graphite (Shao and Huang, 2007). On distingue deux
structures différentes pour les membranes mixtes représentées sur la Figure 1.18 : une structure
dite « béton » (cf. Figure 17 (a)) et une structure dite en « sandwich-like » (cf. Figure 18 (b))
(La Rocca, 2019).

¢ 9 W v @ ¢ @ @ ] ﬂ"@m"““""
Matrice organique w Couche organique
¢  Nanoparticule inorganique - Couche Hybride / inorganique
(a) (b)

Figure I. 18. Schéma représentant la structure de membranes hybrides : (a) structure en

« béton »; (b) structure en « sandwich-like » (d’apres (Cheng et al., 2017)

Les membranes de type « béton » sont composées d’une matrice organique dans laquelle ont
été incorporées de facon homogene des nanoparticules inorganiques. La seconde structure
« sandwich-like » est mise au point en superposant successivement une ou plusieurs couches
organiques et inorganiques (La Rocca, 2019). En outre, ces membranes hybrides permettent de
combiner les aspects positifs des deux types de matériaux en mettant donc a profit la flexibilité
des matériaux organiques avec la bonne sélectivité des matériaux inorganiques tout en limitant
le phénomene de gonflement (Shao and Huang, 2007). La membrane de pervaporation Hybsi®
commercialisée par la société Orelis Environnement du groupe Alsys Group présente une
structure de type « sandwich-like ».

Cependant, pour les structures de type « béton », il est important d’avoir une dispersion
homogene des particules dans la matrice polymere afin de garantir des performances
reproductibles et uniformes sur ’ensemble de la membrane produite et éviter le risque de
provoquer une dégradation au niveau de la rigidité de la membrane et de modifier sa

performance de séparation (Peng et al., 2006).
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A ce jour, la principale application des membranes 4 matrice mixte est la déshydratation de
solvants. Les membranes a matrice mixte sont aussi utilisées pour 1’extraction de composés
organiques volatils (COV), notamment les membranes a structure « béton » contenant des
nanoparticules de zéolites (Naik et al., 2016), cet usage reste toutefois tres limité. En dépit de
leur capacité a améliorer les performances de séparation, le potentiel de ces membranes mixtes
reste encore peu connu en raison du manque d’information relatif au transfert des composés a
I’interface nanoparticules/matrice polymere (Ong et al., 2016).

Néanmoins, I’étude des membranes hybrides continue d’évoluer et de nouvelles générations de
membranes sont développées dont les membranes a base d’oxyde de graphéne ou de « Metal
Organic Framework » (MOF) notamment pour des application d’extraction de solvants

organiques (Basile et al., 2015; Yang et al., 2015).

1.2.3.3. Géométrie des modules membranaires

Les procédés membranaires impliquent le franchissement d’une barriere immobile ou
stationnaire, qui génere des couches limites. Le choix de la géométrie la plus appropriée de la
membrane doit ainsi répondre a un certain nombre d’exigences techniques dont dépend 1’ intérét
du procédé de séparation : conditions d’écoulement appropriées, surface d’échange élevée,
investissement minimal (colt de fabrication et d’exploitation, durée de vie des membranes...),
facilité d’entretien et d’utilisation.

L’importance relative des conditions citées ci-dessus dépend du procédé et de la séparation
envisagée. Dans la pratique, il existe quatre types de modules membranaires : filtre-presse,
spiralé, tubulaire et fibre creuse. En pervaporation, les modules plans et tubulaires sont les plus
employés. Les géométries spiralée et fibres creuses pour la pervaporation existent également

mais sont rarement utilisées.

a) Modules filtre-presse : malgré une surface spécifique modeste (100 2 500 m>.m™) et un
colit énergétique pouvant €tre important, les modules filtre-presse (cf. Figure 1.19) présentent
d’excellentes performances sur le plan de I’hydrodynamique ainsi que sur 1’accessibilité des
membranes (systeme modulaire facilement modifiable et changement facile des membranes)
(Remigy and Desclaux, 2007). L’assemblage ¢lémentaire est composé d’un espaceur coté
alimentation, d’une premic¢re membrane, d’un espaceur coté perméat et d’une deuxiéme
membrane. Des membranes organiques planes autosupportées sont généralement utilisées.

L’étanchéité est assurée par des joints entre les différents éléments. Cet assemblage permet
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d’ajuster facilement la surface membranaire (Brun, 1989; Remigy and Desclaux, 2007).

L’agencement est similaire a celui des échangeurs de chaleur a plaques.

filtrat module filtrant

alimentation . | systéme de

fermeture

évacuation
du gateau

Figure I. 19. Schéma d’un module type filtre-presse (Dicalite Europe nv®)

b) Modules tubulaires : ces modules (cf. Figure 1.20) sont assimilés a des tubes cylindriques
mono ou multicanaux habituellement mis sous pression dans des carters métalliques ; ils y sont
disposés parallelement les uns aux autres, avec un espacement régulier. En général, la charge
circule dans le c6té lumen (a I’intérieur) des tubes constituant la membrane et le perméat est
recueilli a la périphérie puis collecté a I’extrémité. Ce type de module demande un
investissement élevé pour une compacité trés faible de I’ordre de 10 a 300 m2.m™, inférieur en
général a celles des autres modules (Remigy and Desclaux, 2007). Cependant, il est possible de
faire circuler des charges a grandes vitesses a I’intérieur des tubes (jusqu’a 6 m.s™'), empéchant
ainsi le phénomene d’encrassement ou de colmatage (Remigy and Desclaux, 2007; Smitha et
al., 2004).

Figure I. 20. Module tubulaire pour membranes céramiques multicanaux
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b) Modules spiralés : ils sont constitués de plusieurs assemblages élémentaires enroulés en
spirale. Ces assemblages ¢lémentaires sont composés, tout comme précédemment, d’un
espaceur d’alimentation, d’une membrane, d’un espaceur de perméat et d’une deuxiéme
membrane. L’étanchéité entre les différents ¢léments est assurée par collage. Seules les
membranes organiques sont utilisées car elles sont suffisamment souples pour étre enroulées
(Remigy and Desclaux, 2007). Le perméat est évacué par un collecteur situé au centre du
module. Ce type de modules présente plusieurs avantages : compacité élevée, aire interfaciale
de I’ordre de 300 a 1 000 m%*/m?>, faible volume mort, colit d’investissement relativement faible
(Remigy and Desclaux, 2007). Ces modules présentent également certains inconvénients, ils
sont notamment plus sensibles au colmatage, a cause de la présence d’espaceurs, nécessitant la
mise en place d’un prétraitement important. De plus, la présence de colle nécessaire a
I’assemblage des différents éléments limite leur incorporation dans des systemes de
pervaporation (Smitha et al., 2004). La figure [.21 présente une vue éclatée d’un module spiralé.
Joint d'étanchéité

entre module Perforations collectant
et enveloppe le permeéat

< -~ Sortie du concentrat

i~ Tube collecteur du perméat
= Sortie du concentrat

Entrée d'eau - — ES%E‘E},’,’,Q
Sens d'ecoulement e e &?lecteur de permeat
de I'eau brute N "=~ Membrane
Sens d'écoulement "% g~ Espaceur
du permeéat

- <P Ligne de soudure
Matériau des deux membranes
de protection

Figure 1. 21. Schéma d’un module type plan-spiralé (Remigy and Desclaux, 2007)

d) Modules a fibres creuses : ces modules (cf. Figure 1.22) sont composés d’une grande
quantité de fibres cylindriques creuses (de 50 a 5 000 fibres, voir plus), d’un diamétre extérieur
compris entre 50 et 1 000 pm et d’un diametre intérieur compris entre 25 et 800 pm. Les fibres
sont assemblées parallelement dans un carter. L’étanchéité entre les différentes fibres et le carter
est assurée par un encollage réalisé avec de la résine époxy. La principale caractéristique de ce
type de modules est son importante surface spécifique entre 1 000 et 15 000 m?.m™, dépendant
du diametre des fibres creuses (Remigy and Desclaux, 2007; Strathmann, 2011). Les études de
pervaporation avec des modules fibres creuses sont essentiellement portées sur la récupération

de I’acétate d’éthyle et de MTBE a partir d’un mélange aqueux (Kujawa et al., 2015b).
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Figure L. 22. Schéma de modules en fibre creuse (a) alimentation c6té calandre (b)

alimentation coté fibre (Remigy and Desclaux, 2007)

I.2.4. Grandeurs caractéristiques des membranes de pervaporation

Les performances d’une opération de séparation par pervaporation dépendent d’un ensemble

de parametres.

La séparation dans les procédés membranaires est le résultat de la différence entre les flux des
différentes especes chimiques traversant la membrane. Le transport dans les membranes est
déterminé par la force motrice ou les forces agissant sur les différents composants, leur mobilité
et leur concentration dans la membrane. Dans les membranes synthétiques, les forces motrices
sont les différences de potentiel chimique des composants entre les deux phases séparées par la
membrane. La membrane elle-méme ne fournit pas d'énergie au transfert.

Le transport d'un composant dans une membrane dense est donc déterminé par deux termes : la
mobilité et la concentration d'un composant dans la matrice de la membrane. La mobilité est
inversement proportionnelle a la taille tandis que la concentration est directement
proportionnelle a la solubilité de I’espece dans le matériau membranaire. Lorsque deux
composants ont la méme taille, leur mobilité est le résultat d'une différence de solubilité dans
le matériau membranaire. Ainsi, deux composants de méme taille peuvent étre séparés par une
membrane dense s'ils ont une solubilité différente dans la matrice membranaire (Strathmann,
2011).

La perméabilité sélective d'une membrane de pervaporation pour différents composants
chimiques dans un mélange est déterminée par le flux de ces composants a travers la membrane.

Le flux d'un composant a travers la membrane est proportionnel a la perméabilité et a la force

76



motrice, il est inversement proportionnel a 1'épaisseur de la membrane. Le flux a travers une

membrane est défini par :

Pj

i = - i Eq. 1.25
Avec:

Ji : flux transmembranaire (mol.m?.s)
Pi : perméabilité de la membrane a I’espece i (mol.m™.s!. Pa!)
Xi : force motrice (Pa)
Az : épaisseur de la membrane (m)

Indice i : en référence a un composant du mélange

Ja>> g
Alimentation , A B Rétentat
(mélange de A et B) (enrichi en B)
Membrane
Perméat

(enrichi en A)

Figure L. 23. Flux et séparation de deux composants A et B dans un procédé membranaire

La figure 1.23, ci-dessus, illustre un procédé typique de séparation par membrane. Les deux
phases peuvent étre deux liquides, deux gaz ou un liquide et un gaz. En supposant que la phase
d’alimentation contient un mélange de deux composants A et B, que le flux du composant A a
travers la membrane est beaucoup plus élevé que celui du composant B, alors une séparation
des deux composants est obtenue avec un perméat enrichi en A et un rétentat appauvri en A
(Strathmann, 2011).

La capacité de séparation d'une membrane peut tre exprimée par différents parametres tels que
la sélectivité et le facteur de séparation.

Soit un mélange de deux composants, A et B, la sélectivité de la membrane, qui décrit donc

I’efficacité de séparation intrinséque de la membrane, est défini par :

Sa/B = E—: Eq.1.26
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Avec :
Sam : Sélectivité de la membrane vis-a-vis des composants A et B )
Pa et P : Perméabilités de la membrane aux composants A et B (barrer)

La capacité de séparation d'un procédé membranaire est généralement exprimée par un facteur
de séparation Bass (-). Pour un mélange composé des especes A et B, avec A ’espece la plus

perméable, le facteur de séparation est donné par :

er
%P

per

X
BA/B = )(al—B Eq.I.27

i
A/ i
all
XB

Avec :
Bass : facteur de séparation -)
x : fraction molaire ()

Les exposants ali et per réfeérent respectivement a I’alimentation et au perméat.

Le facteur de séparation Pa/p peut étre exprimé en fraction molaire (mol.mol™'), fraction
volumique (m?>.m™) ou en fraction massique (kg.kg™).

La sélectivité et le facteur de séparation sont des parametres adimensionnels qui varient entre 1
et ’infini. Ainsi, la séparation entre les composés A et B est d’autant plus efficace que le facteur
de séparation B, /g est €levé. Si Ba/p = 1, la membrane n’a aucune s¢lectivit€ et aucune
séparation n’a lieu. Si le facteur de séparation est proche de I’infini, seul le composant A
traverse la membrane tandis que B est completement retenu. Il en va de méme pour la sélectivité

d'une membrane.

I.3. Procédés membranaires pour la cristallisation

Comme beaucoup de découvertes scientifiques, I'utilisation d'un matériau membranaire pour la
cristallisation est due a une observation inattendue. C’est en 1917 que Kober a décrit dans une
étude pionniere, I'utilisation d'un matériau polymere dense pour évaporer 1'eau contenue dans
une solution aqueuse de sulfate d'ammonium ou d'acide chlorhydrique (Kober, 1917). Dans les
deux cas, I'évaporation de I'eau induit I'augmentation du niveau de sursaturation du sel ou de la
molécule jusqu'a leur nucléation et leur cristallisation spontanées (Kober, 1917). C’est ainsi que

I’idée d’insérer une membrane entre deux phases (gaz-liquide ou liquide-liquide) dans le but de
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produire un solide par cristallisation a été introduite. Cependant, la cristallisation membranaire
est restée peu étudiée pendant pres d'un siecle apres les premieres observations de Kober. Ce
n'est qu'au cours des 30 derniéres années qu’elle a acquis un intérét pratique grace au
développement de nouvelles membranes polymeres. De plus, avec les enjeux économiques et
environnementaux actuels, le développement de nouveaux procédés plus éco-énergétiques est
devenu un critere important.

Dans ce contexte, les procédés de cristallisation membranaire apparaissent comme une idée
innovante afin de tirer parti de leurs avantages intrinseques, comme une nucléation et une
cinétique de croissance mieux controlées, des vitesses de cristallisation rapides, une surface
d’échange connue et constante favorisant une nucléation hétérogéne, un bon contrdle de la
sursaturation et du polymorphisme mais aussi pour réduire la consommation en énergie
(Charcosset et al., 2010; Drioli et al., 2012). En effet, la cristallisation membranaire constitue
une alternative aux procédés classiques de cristallisation par évaporation, qui ont des besoins
énergétiques plus €levés. En utilisant des membranes au lieu d'une zone d'ébullition pour
I'élimination des solvants, la surface disponible par unité de volume du cristallisoir peut étre
augmentée. Enfin, l'utilisation de membranes permet un fonctionnement a basse température et
en dehors des conditions d'ébullition, ce qui accroit la souplesse de conception et permet la

cristallisation de composés thermiquement labiles (Kuhn et al., 2009).

1.3.1. Choix des matériaux et structure des membranes

Les membranes sont généralement utilisées pour améliorer les performances du transfert de
chaleur et/ou de matiere, qui sont les parametres clés des processus de cristallisation.
Cependant, il est important de comprendre que le matériau et la structure de la membrane jouent
un role important sur les performances du procédé.

Bien qu'il existe une assez grande variété de membranes (avec différentes structures, propriétés
de transfert de matiere et d'énergie, sélectivité et mécanismes de séparation), les membranes
microporeuses hydrophobes sont généralement les plus utilisées pour les opérations de
cristallisation membranaire car elles présentent une faible résistance au transfert. Mais, en
principe, n'importe quelle surface convient pour favoriser un phénomene de nucléation
hétérogene contrdlée (Drioli et al., 2015).

Actuellement, en raison de leur facilité de mise en ceuvre a I'échelle industrielle et de la
possibilit¢ de moduler correctement leurs propriétés physico-chimiques, les membranes

polymeres suscitent beaucoup plus d'intérét que les membranes inorganiques.

79



Le choix du matériau polymere est motivé au préalable par la nécessité d'obtenir une grande
stabilité chimique et thermique. De plus, les méthodes de préparation et les caractéristiques
connexes des membranes qui en résultent limitent considérablement le choix des matériaux.
Les membranes symétriques, caractérisées par des propriétés presque uniformes, comprennent
les films homogenes denses et les structures ayant des micropores ; ces membranes
microporeuses sont largement utilisées dans une catégorie de technologies : les contacteurs
membranaires. Que ce soit pour le transfert de chaleur ou le transfert de matiere, le but du
contacteur membranaire est d'offrir un contrdle fin de la sursaturation en contrdlant localement
le transfert de chaleur et/ou de matiere, et donc la nucléation, sur une grande surface située a
l'interface entre la membrane et la phase liquide sursaturée (Chabanon et al., 2016).

Les matériaux polymeres denses et imperméables sont, quant a eux, sélectionnés pour améliorer
le transfert de chaleur seulement (T Joen et al., 2009; Zaheed and Jachuck, 2004).

Les matériaux polymeres sont activement étudiés comme échangeurs de chaleur en raison de
leur grande stabilité chimique, de leur résistance a la corrosion mais aussi de leur résistance a
I'encrassement (Chabanon et al., 2016). Cependant, ils ont une faible résistance mécanique, une
grande dilatation thermique et une conductivité thermique relativement faible (Zaheed and
Jachuck, 2004). Le développement, au cours des dernieres décennies, de nouveaux matériaux
composites a matrice polymere offre la possibilité d'améliorer la conductivité thermique des
matériaux polymeres en incluant par exemple des métaux conducteurs et/ou des particules
céramiques (T Joen et al., 2009). Cependant, leur utilisation reste, jusqu'a présent, limitée.

En résumé, le choix du matériau de la membrane est d'une importance majeure car il est le
premier responsable de la durée de vie du procédé. Jusqu'a présent, les matériaux polymeres
poreux ont été principalement rapportés dans la littérature pour intensifier le transfert de
matiere. Cependant, la tension superficielle et la rugosité du polymere jouent un role clé sur
I'adhérence des cristaux a la surface de la membrane qui peut avoir pour conséquence le
colmatage de la membrane (Gryta, 2008). Ce phénomene est une question cruciale pour le
développement du procédé. Les membranes denses sont moins étudiées, probablement en
raison de leur plus grande résistance au transfert, mais ce type de matériau offre la possibilité
d'éviter le bouchage des pores dii a la croissance des cristaux dans les pores. Les matériaux
composites, quant a eux, pourraient permettre d'éviter l'entrée de cristaux a l'intérieur du support
poreux grace a la peau dense et le support poreux permettrait d’avoir une peau dense plus fine
réduisant ainsi la résistance au transfert de matiére par rapport a une membrane dense

autosupportée.
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1.3.2. Cristallisation par procédés membranaires : les résultats obtenus

Les parties 1.1.3 et I.1.4 ont présenté les différents mécanismes intervenant lors du processus
de cristallisation. Le role important du degré de sursaturation et du taux de génération de
cristaux, sur la compétition entre les facteurs thermodynamiques et cinétiques dans les
processus de cristallisation, a été souligné. Par conséquent, les caractéristiques du produit
(distribution de taille, facies, pureté mais aussi de forme polymorphe préférentielle) sont
fortement dépendantes du degré de sursaturation. Ceci met en évidence l'importance du controle
de la sursaturation pour obtenir les caractéristiques souhaitées et reproductibles.

Dans le domaine pharmaceutique, par exemple, il est primordial de parfaitement controler les
étapes de la cristallisation. En raison des objectifs thérapeutiques des produits fabriqués, les
propriétés telles que la structure cristalline (polymorphes) doit étre parfaitement maitrisés. En
effet, il est nécessaire de caractériser toutes les phases polymorphes et de ne produire que la
forme souhaitée. Selon plusieurs études pionnieres, les procédés membranaires apparaissent
comme un outil pour atteindre cet objectif (Di Profio et al., 2007a, 2007b, 2009a).

Di Profio et al. ont été parmi les premiers a publier des études sur la cristallisation de principes
actifs par procédés membranaires. Ils ont notamment étudi€ le cas des formes polymorphes de
la glycine (Di Profio et al., 2009b, 2013), du paracétamol (Di Profio et al., 2007a, 2009b; Drioli
et al., 2015) et de la carbamazépine (Di Profio et al., 2011; Drioli et al., 2015) en développant
des cristallisoirs membranaires ou la matrice de la membrane poreuse agit comme une barriere
sélective pour I'évaporation du solvant, modulant le degré final et le taux de génération de la
sursaturation.

En résumé, en termes d'objectifs de qualité des produits, les procédés membranaires peuvent,
sous certaines conditions, permettre I’obtention d’une forme polymorphe spécifique et des
distributions de taille plus fines. Compte tenu de 1'importance des indicateurs de qualité des
produits dans une production solide, ces observations qualitatives suggerent d'étre plus
systématiquement étudiées et décrites quantitativement dans les procédés de cristallisation par
membrane. Enfin, la cristallisation membranaire est une alternative qui reste a explorer et a
développer, car elle offre des possibilités intéressantes pour des applications a 1’échelle

industrielle dans de nombreux domaines.

1.3.2.1. Exemples de couplage de quelques procédés membranaires avec la cristallisation

Comme ¢évoqué précédemment, les procédés membranaires peuvent s’avérer Etre une

alternative intéressante pour la production de cristaux dans de nombreux domaines. Plusieurs
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techniques ont été reportées dans la littérature dont, entre autre : 1’OIl, la distillation
membranaire, les contacteurs membranaires ou encore la pervaporation dont une breve

description est donnée ci-dessous.
a) Osmose inverse

Dans le cas de la déshydratation osmotique (cf. figure 1.24), les membranes d'OI sont utilisées
pour séparer deux solutions ayant des concentrations de solutés différentes. La solution de
concentration inférieure contient la substance a cristalliser. En raison de la pression osmotique,
résultant de la différence d'osmolarité (c.-a-d. de concentration osmotique) a travers la
membrane, 1'eau de la solution a faible concentration pénétre a travers la membrane dans la
solution a forte concentration (Lee et al., 1997). Cette déshydratation, a une vitesse contrdlée,
concentre progressivement la solution a faible concentration et provoque la cristallisation en

présence d'un précipitant approprié.

o o ° ° Solution faiblement concentrée
+-—
o o e °° ° Contenant 'espéce a cristalliser
-] [] o
Membrane d’Ol » L]
YYVYYy

Réservoir
«+«——— Solution fortement concentrée

Figure 1. 24. Représentation schématique du principe de la déshydratation (Lee et al., 1997)

Le tableau I.1. reprend quelques exemples d’applications de 1’OI pour la cristallisation, en
détaillant le matériau membranaire et sa structure et le produit a cristalliser, depuis les premiers

travaux de (Azoury et al., 1986).
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Tableau I. 1. Liste non exhaustive de publications sur le procédé d’osmose inverse appliqué a

la cristallisation

Osmose Inverse (OI)

Matériau Structure de la  Produit a
Applications Références
membranaire membrane cristalliser
Systeme couplé
d'extraction d’eau et de PSU Composite L-Phénylalanine (Cuellar et al., 2009)
cristallisation
Influence du pré-
traitement magnétique  PA Composite CaCOs3 (Baker et al., 1997)
anticalcaire
/ Dense Lysosomes (Todd et al., 1991)
PA Dense Acide adipique  (Kuhn et al., 2009)
Cristallisation par i
PA Composite NH4SOq4 (Lakerveld et al., 2009)
membrane
PA Composite CaS04.2H>0 (Thompson et al., 2012)
PA 6,6 Composite CaCy04 (Azoury et al., 1986)

b) Distillation membranaire

La distillation membranaire est un procédé membranaire fonctionnant sous I’effet d’un gradient
thermique et impliquant une membrane microporeuse hydrophobe qui sépare des flux de
solvants chaud et froid (Drioli et al., 2015). La nature hydrophobe de la membrane empéche le
passage du solvant liquide a travers les pores tout en permettant le passage de la vapeur de ce
méme solvant (cf. Figure 1.25). La différence de température entre les deux cotés de la
membrane produit un gradient de pression de vapeur qui induit la diffusion de la vapeur de
solvant a travers la membrane et sa condensation sur une paroi plus froide c6té perméat. Le
résultat est un distillat de tres haute pureté qui, contrairement a la distillation conventionnelle,
ne souffre pas de contaminants non volatils (Charcosset et al., 2010).

En cristallisation par distillation membranaire, un module de membrane a fibres creuses
poreuses et hydrophobes est généralement utilis€ afin maintenir un contrdle fin de la
sursaturation pendant que la cristallisation a lieu dans un cristallisoir en circulation. La surface
de la membrane n'agit pas seulement comme un support pour I'évaporation du solvant, elle
permet également d’induire la nucléation hétérogene, de sorte que la cristallisation commence

avec un taux de sursaturation inférieur a celui de la nucléation homogene (Drioli et al., 2015).
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De plus, une nucléation secondaire se produit, résultant de la présence de particules déja
formées en raison de contacts entre les cristaux en croissance et les parois du montage
expérimental ou d'autres particules.

Le mécanisme de transport se fait en trois étapes : (1) évaporation a la surface de la membrane
coté alimentation, (2) passage du solvant vaporisé a travers les pores de la membrane et (3)

condensation sur paroi froide coté perméat (cf. Figure 1.25).

Flux chaud, T, Flux froid, T;

Figure 1. 25. Interface Liquide-Vapeur en distillation membranaire (Di Profio et al., 2009b)

Le tableau 1.2 reprend quelques exemples d’applications de la distillation membranaire pour la
cristallisation, en détaillant le matériau membranaire et sa structure ainsi que le composé
cristallisé. Une des premieres études sur la distillation membranaire pour la cristallisation a été

rapportée par Wu et Drioli (1989) (Wu and Drioli, 1989).
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Tableau I. 2. Liste non exhaustive de publications sur le procédé de distillation membranaire

appliqué a la cristallisation

Distillation Membranaire (DM)

Matériau Structure dela  Produit a
Applications Références
membranaire membrane cristalliser
Récupération du
PP Poreuse LiCl (Quist-Jensen et al., 2016)
lithium
Récupération d'eau et
de minéraux dans I'eau CaCOs et
PP Poreuse (Kim et al., 2018)
de production de gaz de NaCl
schiste
Traitement des eaux Taurine +
PVDF Poreuse (Wu et al., 1991)
usées NaCl
PP Poreuse NaCl (Curcio et al., 2001)
PP Poreuse CaCOs3 (Gryta, 2008)
Cristallisation par DM PVDF Poreuse NaSOs40u  (Tun et al., 2005)
NaCl
PVDF Poreuse NaCl (Edwie and Chung, 2013)

c¢) Contacteurs membranaires

Les contacteurs membranaires, utilisant des membranes microporeuses, mettent en ceuvre une
phase introduite a travers les pores de la membrane qui entre en contact avec une deuxieme
phase s'écoulant tangentiellement, ou frontalement, a la surface de la membrane. Ce type de
technologie a récemment été étudié pour des opérations de précipitation et de cristallisation
(Drioli et al., 2015).

Concernant la précipitation, cela consiste généralement a mélanger deux courants liquides pour
créer une sursaturation, qui induit ensuite la nucléation, la croissance des particules et, tres
souvent, de l'agglomération. Les facteurs hydrodynamiques régissant le contact initial et le
mélange des fluides de réaction jouent un réle majeur dans le controle de la qualité des
particules en raison de leur influence sur la distribution de sursaturation dans le volume du
réacteur (Charcosset et al., 2010). C’est la raison pour laquelle les contacteurs membranaires
sont une des alternatives aux technologies conventionnelles. Par exemple, les contacteurs

membranaires a fibres creuses poreuses sont capables de fournir des niveaux de sursaturation
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élevés. De plus, la sursaturation est créée uniformément en raison du grand nombre de points
de passage pour le courant d’alimentation (les pores de la membrane) et de la surface d’échange

élevée et constante.

Entrée Fluide A

!

- Entrée Fluide riche en A
T

mm Sortic Fluide B~

Pore

.
L2
L A3
*
P
.+

" Entrée Fluide B E—

Zone de mélange
<+— Sursaturation <.

Nucléi

Entrée Fluide B mmmp

!

Sortie Fluide A

Figure L. 26. Représentation schématique du principe des contacteurs membranaires fibres

creuses pour la cristallisation

Le tableau 1.3 reprend quelques exemples d’applications des contacteurs membranaires pour la

cristallisation, en détaillant le matériau membranaire et sa structure et le produit a cristalliser.

Tableau I. 3. Liste non exhaustive de publications sur 1’utilisation des contacteurs

membranaires pour la cristallisation

Contacteurs Membranaires (CM)

Matériau Structure dela Produit a
Applications Références
membranaire membrane cristalliser
Dessalement d’eau de CaCO:s3, NaCl,
PP Poreuse (Drioli et al., 2004)
mer MgSOq4
PP Poreuse Trypsine (Di Profio et al., 2005)
PES Poreuse BaSOq4 (Kieffer et al., 2009)
Citkillsiton par O PP Poreuse NaxCO3 (Yeetal., 2013)
PTFE Poreuse NH4HCO (McLeod et al., 2015)
PVDF Poreuse Lysozymes (Gugliuzza et al., 2009)
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d) Pervaporation

Comme décrit dans la partie 1.2.1, le principe de séparation en pervaporation n'est pas basé sur
la volatilité relative des composants du mélange, mais dépend uniquement de 1'affinité relative
des composants pour la membrane. Un vide est maintenu du co6té perméat de la membrane
tandis que le coté alimentation de la membrane est a pression atmosphérique ou a pression
élevée de sorte qu'une différence de pression se créée au niveau de la membrane. Celle-ci jouera
le role de force motrice pour le processus de pervaporation. Le composant qui traverse la
membrane s'évapore car la pression partielle du composant pénétrant est maintenue inférieure
a la pression de vapeur d’équilibre.

Tout comme en distillation membranaire, si 1’élimination du solvant est suffisamment
importante et que la solution atteint la sursaturation, la cristallisation se produit. On parle alors
de percristallisation.

Si la solution a cristalliser est un mélange de solvant/antisolvant alors la pervaporation peut €tre
utilisée pour transférer de facon sélective le bon solvant. Dans ce cas il s’agit d’une
cristallisation par évaporation sélective du solvant (cf. Figure 1.27).

(A) (B)

Membrane Membrane
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Figure I. 27. Principe de la cristallisation par pervaporation (A) présence d’un solvant +

soluté dissous (B) présence d’'un mélange de solvant/antisolvant + soluté dissous

De nombreuses études sont menées pour le développement de nouveaux matériaux

membranaires applicables a la pervaporation pour 1’amélioration des propriétés de s€paration
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de mélanges organiques ou hydro-organiques mais a ce jour, seules quelques études font état
de I'utilisation du procédé de pervaporation pour la cristallisation de composés organiques.

La premiere étude réalisée par Boddeker (Boddeker et al., 1997) concerne la sorption et la
pervaporation de la vanilline, un aldéhyde aromatique naturel qui se développe dans les gousses
de vanille et qui est responsable de son ardme caractéristique. La pervaporation est utilisée
comme moyen de récupération et/ou de purification de la vanilline a partir d’une solution
aqueuse. Pour cela des membranes copolymeres bloc éther-amide (PEBAX) sont choisies en
raison de leur forte perméabilité envers les hydrocarbures aromatiques, la vanilline étant un
aldéhyde phénolique. La récupération du perméat est complexe car la vanilline, en raison de
son point de fusion élevé, cristallise déja a température ambiante. Pour éviter la cristallisation
prématurée de la vanilline dans le dispositif de pervaporation, la température du compartiment
aval est augmentée au moyen d'un ruban chauffant. La vanilline ainsi obtenue avait une pureté
de 99%.

Une étude menée par Zhang et al. puis par Li et al. (Li et al., 2015; Zhang et al., 2014) a permis
de récupérer des cristaux de phénol de haute pureté a partir d'une solution aqueuse diluée. Dans
ce but, un nouveau systeme couplant pervaporation et cristallisation (PVCC) a été développé
incluant un systeme de condenseur a deux étages pour recueillir le perméat. La premiere étape
permet de récolter le perméat sous forme de cristaux de phénol et la deuxiéme étape consiste a
recueillir le perméat restant qui n'a pas été piégé lors de la premiere étape (cf. Figure 1.28). En
raison de la faible pression d'équilibre du phénol dans le cristallisoir fonctionnant a basse
température (-9 °C) et de I'excellente sélectivité de la membrane en PEBAX pour le phénol,
une grande proportion de la vapeur de phénol sortant de la surface de la membrane est
condensée en cristaux de phénol de haute pureté dans le premier condenseur/cristallisoir (pureté
de 99,8%). De nombreux parametres sont étudiés tels que la composition et les concentrations
de la charge d’alimentation, la température de la cuve d’alimentation, la pression du perméat,

afin d’optimiser le fonctionnement du procédé.
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Figure L. 28. Schéma du procédé mis au point par Zhang et al. (Li et al., 2015; Zhang et al.,
2014)

Récemment, Motuzas et al. (2018) ont démontré pour la premiere fois le phénomene de
percristallisation en fonctionnement continu grace a l’utilisation d’'une membrane de carbone
dérivée de la pyrolyse de sucre (Motuzas et al., 2018). Il s'agit également de la premiere
démonstration de membrane séparant le soluté du solvant et délivrant des cristaux secs en une
seule étape, contrairement a la cristallisation par membrane, qui nécessite deux étapes de
traitement supplémentaires pour filtrer les cristaux d'une solution puis les sécher. Cette étude
indique que les membranes mises au point peuvent conférer des conditions idéales de
sursaturation, conduisant a une percristallisation instantanée et continue des composés du coté
perméat de la membrane. Les auteurs suggerent que la réaction a lieu dans un film mince du
coté perméat de la membrane. La mésoporosité de la membrane est une variable clé pour
atteindre les conditions optimales du procédé. La couche mince humide mise sous vide confere
des conditions idéales de sursaturation, de nucléation et de cristallisation des composés. Le
déploiement potentiel de cette nouvelle technologie est également envisagée pour une large
gamme d'applications de cristallisation dans les industries chimiques, hydrométallurgiques,

alimentaires et pharmaceutiques (Motuzas et al., 2018).

1.3.2.2. Limites des procédés membranaires : le colmatage et la polarisation de

concentration et de température

La formation de particules au voisinage d’une surface membranaire, poreuse ou dense, est
néanmoins susceptible de générer des phénomenes indésirables tels que les dépots de particules
conduisant a un phénomene appelé colmatage. De maniere plus générale, le colmatage induit
une diminution significative des flux de perméat et de chaleur a travers le matériau
membranaire. Dans les procédés membranaires, les risques liés au dépot de matiere en

suspension ou dissoute sont bien connus, et ce, que le matériau soit dense ou poreux. Ce dépot
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peut étre organique ou inorganique, et I'accumulation peut se faire a la surface de la membrane
(cf. Figure 1.29 (a)) et/ou dans les pores de celle-ci (cf. Figure 1.29 (b)) (Gryta, 2008; Kuhn et
al., 2009).

Figure 1. 29. Exemples de colmatage d’une membrane a fibre creuse (a) a la surface de la

membrane et (b) dans les pores de la membrane (Chabanon et al., 2016)

Le colmatage est décrit dans la plupart des procédés membranaires (Gryta, 2008; Kuhn et al.,
2009; Gwon et al., 2003) ayant au moins une phase liquide en contact avec la surface et
constitue 1'un des principaux problemes de fonctionnement de ces procédés.

Plusieurs études de la littérature concernent l'influence des parametres de fonctionnement sur
le colmatage. En effet, Kieffer et al. (2009) ont montré que, pour leurs conditions
expérimentales, une augmentation du diametre intérieur des fibres creuses est suffisante pour
réduire le colmatage mais aucune expérience sur le long terme n'a été réalisée (Kieffer et al.,
2009). De nombreuses recherches ont été effectuées sur le prétraitement des membranes afin
de limiter ce phénomene en se basant sur le fait que le mouillage du matériau polymere
repousserait les effets de colmatage (Baker et al., 1997; Gryta, 2001, 2008). D’autres recherches
ont ét¢ menées sur 'utilisation de solutions de nettoyage ou d’additifs pour remédier au
probleme de colmatage (Al-Amoudi, 2010; Gwon et al., 2003; Sheikholeslami and Zhou, 2000),
mais par ces moyens il est plus difficile de garder les performances initiales du procédé et cela
peut également nécessiter 1’utilisation de produits chimiques agressifs.

En résumé, il existe un manque important d'études et de données sur les procédés membranaires
pour la cristallisation qui sont réalisées sur le long terme, afin d'évaluer la stabilit¢ des
performances de ces systemes membranaires.

Par ailleurs, il peut étre suggéré que les interactions entre les conditions de fluide (c.-a-d.
I’hydrodynamique du procédé), les propriétés cristallines et les caractéristiques des membranes

influent sur l'importance des phénomenes de colmatage (Chabanon et al., 2016).
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Un autre phénomene décrit dans de nombreuses études peut engendrer une diminution
importante du flux transmembranaire, et notamment pour les matériaux denses, auxquels notre
étude s’intéresse en particulier, puisque ces membranes sont utilisées en pervaporation. Il s’agit
de la polarisation de concentration (Martinez-Diez and Vazquez-Gonzalez, 1999; Matthiasson
and Sivik, 1980; Stern et al., 1995). En effet, le transfert sélectif d’un composant a travers la
membrane implique une diminution de la concentration de ce composant dans la couche liquide
au voisinage de la membrane. Cette diminution de la concentration de I’espéce perméée est
d’autant plus importante que le flux transmembranaire de ce constituant ainsi que la sélectivité
de la membrane sont grands (cf. Figure 1.30). Cette diminution de concentration a pour
conséquence le ralentissement du flux transmembranaire global et se caractérise par la
formation d’une couche supplémentaire a la surface de la membrane constituée des espéces ne
traversant pas ou moins bien la membrane.

L’impact de la polarisation de concentration est spécifique a chaque procédé de séparation. Le
principal facteur influengant la polarisation de concentration est I’hydrodynamique du procédé.
En effet, le fait d’augmenter la vitesse de circulation ou encore d’utiliser des promoteurs de
turbulence en amont de la membrane sont des moyens techniques qui permettent de diminuer

I’épaisseur de la couche limite et par conséquent, I’effet de la polarisation.

Amont de la membrane Aval de la membrane (perméat)
P atmosphérique Membrane P vide
° @
: °
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Figure 1. 30. Polarisation de concentration, exemple d’une membrane dense
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La polarisation de température est un autre facteur limitant dans le cas particulier des
membranes denses (Martinez-Diez and Vazquez-Gonzalez, 1996; Martinez-Diez and Vazquez-
Gonzalez, 1999; Ravindra Babu et al., 2008). En effet, le transfert de matiere d’un composé
d’une phase liquide a travers d’une membrane dense se fait par vaporisation de ce dernier. Ce
changement d’état peut s’accompagner d’un refroidissement local. Ainsi, un gradient de
température est mis en place en amont de la membrane, perpendiculairement a sa surface. Ce
phénomene est d’autant plus important que la membrane est fine et trés perméable et que les
composants présentent une chaleur de vaporisation importante (Favre, 2003). Ce phénomene
peut entrainer d’importantes erreurs sur le calcul des énergies d’activation et de perméabilité si

la polarisation est importante.
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I.4. Conclusion : objectifs de la these

La cristallisation fait partie des opérations unitaires les plus importantes en génie des procédés
puisqu’elle permet de produire, de purifier ou de séparer des composés solides. C’est une
technologie clé dans de nombreux secteurs industriels tels que I’agroalimentaire, la chimie fine,
la pharmacie ou la microélectronique. La cristallisation d’un composé peut étre engendrée de
différentes manieres, sous I’effet d’'un changement de température et/ou de composition d’une
solution saturée. Ainsi, le contrble du transfert de chaleur et/ou de matiére constitue un
parametre clé du procédé.

Par ailleurs, les procédés membranaires sont considérés comme 1’une des technologies les plus
prometteuses pour le développement d’un procédé intensifié, continu ou semi-continu et
facilement extrapolable, permettant un contréle local fin de ’hydrodynamique, du transfert de
matiere et de chaleur (Drioli et al., 2012).

Parmi les procédés membranaires connaissant un intérét croissant, la pervaporation
membranaire a été choisie pour ces travaux comme procédé innovant pour la cristallisation.
Contrairement a ’ultrafiltration ou encore la distillation membranaire qui sont deux méthodes
reposant sur 1’utilisation de membranes poreuses et ou la sélectivité est directement liée a la
taille des molécules traversant la barriere membranaire, la pervaporation modifie 1’équilibre
thermodynamique de la charge d’alimentation a traiter. En effet, c’est une technique de
séparation d’un mélange liquide mettant a profit un transfert sélectif a travers une membrane
dense, ou les constituants vont perméer, autrement dit traverser dans la membrane, et subir un
changement d’état en se vaporisant.

La pervaporation est une alternative a la séparation des azéotropes qui est, par exemple,
difficile a obtenir par distillation membranaire et a 'avantage d'étre moins énergivore et plus
respectueuse de l'environnement que cette derniere technique (Sander and Soukup, 1988; Van
Hoof et al., 2004). En effet, les techniques séparatives actuelles nécessitent 1’utilisation de
procédés plus complexes tels que la distillation par changement de pression (pressure-swing
distillation) ou la distillation extractive avec un tiers-corps. Aussi, la pervaporation montre des
sélectivités élevées dans de nombreux exemples d’application, la rendant ainsi treés efficace
pour traiter certaines séparations. Un autre avantage peut étre d’ordre économique puisqu’en

pervaporation, seule la fraction de I’alimentation qui traverse la membrane est vaporisée ce qui
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apporte un gain énergétique par rapport a la distillation ou toute 1’alimentation est vaporisée
(Néel, 1991; Servel, 2014).

Dans le domaine pharmaceutique, la pervaporation membranaire est principalement utilisée
pour la déshydratation d’effluents, la récupération de solvants et 1’élimination d’eau lors de
réactions. En ce qui concerne la cristallisation, cette technique reste relativement peu étudiée et
malgré les potentialités industrielles d’un procédé intensifié. En effet, réaliser une cristallisation
en utilisant la pervaporation membranaire présenterait de nombreux avantages. Elle permettrait
un meilleur contrdle du transfert de matiere, par 1'évaporation sélective du bon solvant,
permettant de fournir la sursaturation nécessaire a la cristallisation. Un contrdle fin du transfert
de matiere a travers la membrane dense induirait un meilleur controle de la distribution de la
taille des cristaux et du polymorphisme. L’utilisation de membranes denses a également pour
avantage de s’affranchir du colmatage interne si cette surface dense est directement en contact
avec la solution a cristalliser. Et plus généralement, les membranes offrent une plus grande
surface par unité de volume d'équipement qu'un réacteur agité, permettant ainsi de réduire la
consommation d'énergie et améliorer 1'opérabilité et la controlabilité du procédé. Néanmoins,
de nombreuses questions restent posées. Qu’en est-il de la faisabilit¢ du procédé de
pervaporation appliqué a la cristallisation ? Quels sont les parametres clés permettant le
meilleur contréle du procédé en terme de productivité, de qualité du produit final et de
sélectivité des polymorphes ? Quelles peuvent étre les limites du procédé ? Est-il possible de
s’affranchir de tout type de colmatage, notamment a la surface de la membrane ?

Par conséquent, les objectifs de cette these sont dans un premier temps de développer au
laboratoire un pilote de pervaporation membranaire.

Dans un deuxiéme temps, il s’agira de mettre en évidence 1’influence des différents parameétres
du procédé pour la séparation d’un mélange modéle (eau/éthanol) en comparant les
performances de deux types de membranes : les membranes planes PDMS et les membranes
tubulaires HybSi. Cette partie permettra de prendre en main I’installation et de sélectionner le
matériau membranaire adéquat pour la suite des expériences. Enfin, 1’¢tude de la cristallisation
d’un principe actif modele (I’acide L-glutamique) sera réalisée. Une attention particuliere sera

portée a la mise en évidence des potentialités (controle de la sursaturation, du

polymorphisme...).
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Chapitre II : Etude de la solubilité de I’acide L-glutamique

II.1. Introduction

Comme décrit dans la partie I.1 du chapitre I, la cristallisation est une opération unitaire
importante dans 1'industrie pharmaceutique. Elle représente 1'une des étapes les plus sensibles
pour atteindre les objectifs thérapeutiques souhaités du composé final. En effet, des propriétés
telles que la distribution de la taille des cristaux (DTC), le facies des cristaux, la pureté et surtout
le polymorphisme doivent étre parfaitement contrdlées (Veesler and Puel, 2015). Par ailleurs,
la cristallisation d'une seule molécule peut conduire a différents polymorphes cristallins selon
la nature de la cristallisation (a 1'état fondu ou en solution) et les conditions opératoires
(sursaturation, température, nature du solvant, impuretés...) (Mullin, 2001). IIs ont la méme
composition chimique mais présentent des propri€t€s physiques, mécaniques et thermiques
différentes telles que le point de fusion, la densité, la compressibilité, la dureté et la morphologie
des cristaux, ainsi que la solubilité et par conséquent des vitesses de dissolution différentes
(Brittain et al., 2009; Liu et al., 2008; Veesler and Puel, 2015). Ces différences de propriétés
physiques peuvent avoir un impact significatif sur la stabilité, la biodisponibilité
(activité/toxicité), la forme du principe actif (Mangin et al., 2009) et également sur les processus

de filtration et de mise en comprimés des produits pharmaceutiques et chimiques.

La cristallisation d'un polymorphe sélectionné étant cruciale, il est nécessaire de disposer d'un

procédé de production efficace et fiable pour le polymorphe ciblé.

L'enjeu actuel est de développer des méthodes innovantes permettant un bon contrdle de la DTC
et du polymorphisme. La cristallisation par évaporation sélective grace au procédé de
pervaporation membranaire est proposée dans cette étude comme une méthode alternative.
Dans une solution composée d’un mélange solvant/antisolvant, le solvant est retiré
sélectivement du milieu afin d'augmenter la sursaturation et induire la nucléation. Cette
technique pourrait présenter certains avantages : rendement plus €levé, transition de phase
limitée permettant un meilleur contr6le du polymorphisme et une sursaturation plus uniforme.
Il apparait ainsi que la connaissance des données de solubilité des polymorphes dans les
mélanges solvant/antisolvant est essentielle au processus de cristallisation et au contrdle de la
qualité du produit. Par conséquent, I’objectif de ce chapitre II est d’obtenir les données

nécessaires au développement du procédé de cristallisation par pervaporation.
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Pour ce faire, I’acide L-glutamique a été choisi comme composé modele. Cette molécule
cristallise sous deux polymorphes bien connus : le polymorphe stable B et le polymorphe
métastable a, ou la forme B est en forme d'aiguille et la forme a est prismatique. Les données
de solubilité des deux polymorphes dans l'eau pure a différentes températures ont déja été
déterminées dans de précédentes études (Manzurola and Apelblat, 2002; Mo et al., 2011; Tahri
et al., 2016). De méme, certains travaux ont rapporté des données de solubilité de la forme o et
de la forme P dans différents mélanges de solvants/antisolvants (Long et al., 2011; Mo et al.,
2011; Shi et al., 2020). Cependant, les données dans les mélanges eau/éthanol restent encore
limitées et il apparait important d’avoir des données de solubilité supplémentaires, en particulier

a des concentrations élevées d'éthanol.

Dans ce chapitre II, les données de solubilité¢ de la forme a et de la forme P de l'acide L-
glutamique dans des solutions eau/éthanol sont mesurées par une méthode gravimétrique.
L'enthalpie et l'entropie de dissolution des deux polymorphes sont ensuite déterminées a partir
de la régression des données de solubilité grace a I'équation de Van't Hoff. Enfin, les données
expérimentales dans les mélanges eau/éthanol étudiés sont corrélées avec les données du
modele thermodynamique CNIBS/Redlich-Kister basé sur trois parametres li€s aux interactions
binaires et ternaires entre les trois especes (soluté, antisolvant et solvant), qui sont déterminés

en fonction de la température.

I1.2. Acide L-glutamique

L'acide L-glutamique (CsHoNO4, numéro de registre CAS 56-86-0), de structure moléculaire
illustrée sur la figure II.1, est un acide aminé naturel constituant de toutes protéines. C’est un
élément nécessaire pour la synthése du sucre et des graisses et aide dans le transport du
potassium a travers la barriere sang/cerveau (Smith, 2000). En plus de ces fonctions corporelles,
I’acide L-glutamique est principalement utilis¢é dans l’industrie agroalimentaire comme
exhausteur de goiit (Alatalo et al., 2009). Le glutamate, qui est un dérivé anionique de 1’acide
glutamique, est €galement largement utilis€ dans d'autres domaines tels que I’industrie

pharmaceutique, cosmétique, ou encore 1'ingénierie enzymatique (Greenstein, 2006).
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Figure II. 1. Structure moléculaire de 1’acide L-glutamique (Long et al., 2011)

L’acide L-glutamique possede deux formes polymorphes bien répertoriées dans la littérature

(Kitamura, 1989) :

- La forme métastable a qui présente un faciés prismatique.
- La forme thermodynamiquement stable B qui présente un faciés en aiguille ou en

plaquette.

A pression ambiante, ’acide L-glutamique est un systéme monotrope. Les deux polymorphes
possedent la méme maille élémentaire orthorhombique simple, néanmoins les caractéristiques
de ces mailles sont différentes (Bernstein, 2002). Dans l'industrie, les cristaux de la forme
métastable a sont privilégiés car leur aspect prismatique permet des facilités de manipulation
(production, transport et stockage) supérieures a celles de la forme stable B (Hatakka et al.,

2010).

La cristallisation en solution et une éventuelle recristallisation ultérieure sont les étapes clés des
processus d’obtention de cristaux d'acide L-glutamique de grande pureté. La conception et
I'analyse de procédés de cristallisation reposent fortement sur des données précises de solubilité.
En général, I'acide L-glutamique est soluble dans I'eau chaude et insoluble dans les solvants
organiques tels que 1'éthanol, ce qui fait de ce dernier un antisolvant efficace pour sa

cristallisation (Long et al., 2011).

Il existe différentes méthodes pour produire chacune des formes polymorphes de I’acide L-

glutamique.

- La production de la forme a peut étre obtenue de différentes manieres. La méthode la

plus rependue est celle par refroidissement rapide et sous agitation constante de 48 g
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d’acide glutamique dans 1 L d’eau pure de 80°C a 25°C (Kitamura, 1989; Mo et al.,
2011; Ono et al., 2004) ou encore d’une solution a 15 g pour 1 L d’eau pure de 50°C a
5°C avec une vitesse de refroidissement de -1,5°C/min (Tahri et al., 2016). La forme
métastable o peut également étre produite en modifiant le pH par ajout d’acide
hydrochlorique a une solution de glutamate monosodique (Lindenberg and Mazzotti,
2009; Roelands et al., 2005; Scholl et al., 2007) ou encore par précipitation en présence
de tensioactifs (Garti and Zour, 1997).

- La production de la forme B est souvent obtenue par refroidissement lent dans 1’eau
jusqu’a des températures finales supérieures a 45°C (Kitamura, 1989). Dans leurs
travaux, Mo et al. ont produit le polymorphe B pur en refroidissant une solution a 5 g
pour 100 mL d’eau de 80°C a 50°C et en la maintenant a une température constante
pendant 10 h pour achever la transformation induite par le solvant de la forme a a la
forme B (Mo et al., 2011). Par ailleurs, Tahri et al. ont obtenu le polymorphe B par
refroidissement rapide d une solution de 44 g pour 1 L d’eau pure de 80°C a 60°C a une
vitesse de -1,5°C/min. La phase  nuclée, exclusivement, 40 min apres la fin de la rampe

de refroidissement (Tahri et al., 2016).
I1.3. Montage et protocoles expérimentaux

I1.3.1. Produits chimiques
Pour toutes les expériences réalisées ci-apres, les produits suivants ont été utilisés :
e Eau ultra-pure (Systéme de purification Millipore Synergy®, résistivité = 18,2 mQ.cm)

e FEthanol absolu anhydre (Carlo Erba Reagent S.A.S, pureté > 99,9%)

e Le polymorphe B correspondant au produit commercial (Sigma Aldrich Co. Ltd, lot
BCBT9726, pureté > 99,5%)

e La forme métastable o obtenue selon le procédé décrit ci-apres dans le paragraphe

11.3.3.1.
I1.3.2. Montages expérimentaux

11.3.2.1. Dispositif expérimental pour la production de la forme métastable a

La forme métastable a de 1’acide L-glutamique est produite dans un réacteur double enveloppé
d’une contenance de 2 L (cf. Figure I1.2). Ce dernier est muni d’un condenseur reli¢ a un bain

thermostaté (Julabo F25-HE, Allemagne) pour le maintenir une température de 10°C afin
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d’éviter les pertes de solvant durant les phases de chauffage. Un bain thermostaté (ministat 230,
Huber, Allemagne) muni d’une sonde Pt100 est utilisé pour le contréle de la température.
L’agitation est assurée par un mobile d’agitation en inox de type hélice mixel et la vitesse

d’agitation est fixée a 300 tr/min.

Figure II. 2. Dispositif expérimental pour la fabrication de la forme métastable a

11.3.2.2. Dispositif expérimental pour les mesures de solubilité

Les mesures de solubilité des deux polymorphes de 1’acide L-glutamique sont réalisées dans un
réacteur en verre double enveloppé de volume 100 mL muni d’un couvercle en inox thermostaté
par circulation interne du fluide caloporteur (en série sur la double enveloppe du réacteur) (cf.
Figure 11.3). Le réacteur est équipé d'un condenseur pour éviter toute évaporation de solvant
pendant la phase de chauffage et I’agitation est assurée par une hélice mixel multi-plan TT® en
verre a 3 pales dont la vitesse est fixée a 400 tr/min. La température du réacteur est controlée
par un bain thermostaté (ministat 230, Huber, Allemagne) équipé d'une sonde Pt100 et
également vérifiée par un capteur a résistance platine a 1'aide d'un multimetre (2700 multimeter,

Keithley, US).

Le réacteur est également équipé d’une sonde vidéo permettant une observation in situ de la

nucléation et la croissance des cristaux.
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Figure II. 3. Dispositif expérimental pour les mesures de solubilité

Réacteur double-enveloppé

I1.3.3. Protocoles expérimentaux

11.3.3.1. Conditions de formation de la forme métastable o

Un échantillon d'acide L-glutamique commercial est analysé par diffraction des rayons X
(DRX) afin de confirmer la présence de la phase stable f uniquement. La forme métastable o
pure est obtenue par refroidissement rapide suivant le protocole décrit par Tahri et al. (Tahri et
al., 2016). Pour cela, 2 L d’une solution aqueuse d'acide L-glutamique (15 g/kg d’eau) est
refroidie de 50°C a 5°C a une vitesse de -1,5°C/min sous agitation constante (2 300 tr/min).
Apres environ 1 h a 5°C, la nucléation et la croissance de la forme métastable o ont eu lieu et
ont été observées grace a la sonde vidéo immergée dans le réacteur. La suspension est ensuite
rapidement filtrée sur verre fritté (de porosité comprise entre 11 et 16 pm) sur lequel est déposé

un papier filtre puis séchée a température ambiante dans un dessiccateur.

Des observations en microscopie optique (MO) sont réalisées pour identifier les cristaux
obtenus. Des analyses DRX et des images obtenues par microscopie €lectronique a balayage

(MEB) permettent de confirmer la présence unique des formes polymorphes souhaitées.

La figure 1.4 présente les observations obtenues par MO et MEB. Il convient de noter que,
conformément aux résultats donnés dans la littérature, la forme métastable a est prismatique
tandis que la forme stable B a un facies en aiguille. La figure I1.5 montre les diagrammes DRX

obtenus pour les deux polymorphes et confirme bien dans les deux cas la présence largement
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majoritaire d'un seul polymorphe. En effet, les pics caractéristiques correspondant aux formes

a et B sont respectivement a 10,2° (2 Théta) et 18,6° (2 Théta) (Mo et al., 2011).

200um - Y 3 W
o I, &,

£~

Figure II. 4. Images d’observation par MO (en haut) et MEB (en bas) de la forme stable 3
(al, a2) et de la forme métastable a (b1, b2) de I’acide L-glutamique
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Figure II. 5. Diagrammes DRX des polymorphes stable 3 et métastable a de 1'acide L-

glutamique

11.3.3.2. Protocole expérimental pour les mesures de solubilité

La composition de la solution saturée est déterminée par méthode gravimétrique qui est une
technique décrite dans plusieurs études de mesure de la solubilité de 1'acide L-glutamique (Mo

et al., 2011; Tahri et al., 2016).

La premiere étape consiste a déterminer le temps nécessaire pour que la solution atteigne
I'équilibre thermodynamique. Cette étape est réalisée a la température la plus basse étudiée
(283 K) puisque les cinétiques de nucléation et de croissance des cristaux seront les plus lentes
a cette température. Pour cela, un exces de solide est ajouté a la solution et deux échantillons
sont prélevés toutes les heures, a 1’aide d’une pipette jaugée (grade A) de 2 mL munie d'un
filtre, et préalablement chauffée a une température proche de celle de la solution, afin de
récupérer la solution uniquement. Les prélevements sont introduits dans des flacons en verre
préalablement lavés, séchés et pesés sur une balance analytique (XA105 DualRange, Mettler
Toledo, Suisse) avec une précision de + 0,01 mg. Les flacons sont ensuite pesés avec

I’échantillon avant d’étre placés dans une étuve a 358 K pendant 24 h. Les échantillons secs

sont ensuite récupérés puis placés dans un dessiccateur et enfin pesés lorsqu’ils sont revenus a
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température ambiante. La solubilité de I'acide L-glutamique est ainsi déduite selon I’équation

suivante :

masse de solide dissous

S; = x 1000 Eq.IL1

masse de solution

Avec :
Si : solubilité du composé i dans le mélange de solvant (g/kg de mélange de solution)

La Figure I1.6 représente la variation des solubilités des formes métastable a et stable B en
fonction du temps. Sur la base des résultats obtenus (cf. Figure 11.6), les durées de 2h30 pour
l'eau pure et de 2 h pour les mélanges eau/éthanol, quelle que soit la fraction massique d'éthanol

(WEton), sont choisies pour la mesure des solubilités des deux phases polymorphes.

L'erreur de mesures de solubilité est calculée en prélevant 10 échantillons a la méme
température. L'écart-type est ensuite calculé selon I’équation Eq.IL.2. Un intervalle de confiance

de 95% est retenu (coefficient de Student = 2,262). L'erreur obtenue est de + 0,04.

Ecart—type . .
Erreur = + _YPE_ x coefficient de Student Eq.IL.2
J/(nombre d’échantillons)

70 7.0

6.0 = 6.0
= 5.0 3 50
-2 E
= 40 2 4.0 = 3
wn -5
F F
= =0 3.0
ep 30 = J
i‘c L]
L -
= 2.0 w 20
w

1.0 1.0 . -

0.0 0.0

0 100 200 300 0 100 200 300
Temps (min) Temps (min)

Figure II. 6. Etude de ’équilibre thermodynamique a 358 K pour les formes métastable a et

stable f dans (4A) I’eau pure et dans (e) wgon=0,441

Dans un deuxieme temps, les mesures de solubilité sont effectuées entre 283 K et 343 K, suivant
la méthode gravimétrique décrite ci-dessus. Elles sont, tout d’abord, réalisées dans l'eau pure et

comparées aux données disponibles dans la littérature (Manzurola and Apelblat, 2002; Mo et
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al., 2011; Tahri et al., 2016) ce qui permet de valider le protocole expérimental. Par la suite, la
solubilité des deux polymorphes est mesurée dans différentes solutions eau/éthanol dont la

composition massique en éthanol (wWgon) varie de 0 a 54,5%.

Comme a est la forme métastable dans tout le domaine de température étudié, il est important
de s'assurer qu'aucune transition de phase vers la forme 3 ne se produit pendant la mesure de la
solubilité du polymorphe o (Kitamura, 1989). Ainsi, la suspension est suivie a 'aide d'une sonde
vidéo directement immergée dans le réacteur et des échantillons de la suspension sont
régulicrement prélevés et observés par MO. En effet, pour une température supérieure a 323 K
et une fraction massique d'éthanol inférieure a 0,344, les observations ont montré que la
transition de phase commencait au moment de la mesure de solubilité. Cependant, la vitesse de
dissolution de la forme o est plus rapide que la vitesse de croissance de la forme . Par
conséquent, bien que les deux phases soient présentes en suspension, la concentration de la
solution reste proche de la solubilité du polymorphe a (Cornel et al., 2009; Mo et al., 2011;
Scholl et al., 2006). Ceci est également en accord avec le tracé de Van’t Hoff de la solubilité de
la forme a (cf. figure I11.9) qui ne montre aucun changement de pente dans tout le domaine de
température et ce, quelle que soit la composition du mélange de solvants. De plus, Long et al.
et Tahri et al. (Long et al., 2011; Tahri et al., 2016) ont pu également mesurer la solubilité du
polymorphe a a des températures allant jusqu'a 343 K respectivement dans 1'éthanol pur et dans
l'eau pure. Par ailleurs, la solubilité de la forme a dans I'eau pure présentée dans cette étude est
tres proche des résultats décrits par Tahri et al. (Tahri et al., 2016) (cf. Figure I1.8). Enfin, il est
important de noter qu'une faible transition de phase est observée pour une température
supérieure a 333 K et une fraction massique d'éthanol supérieure a 0,441 sur toute la durée de
I’expérience. En effet, il est bien connu que les transitions de phase sont ralenties lorsque la

solubilité est tres faible.
I1.3.4. Méthodes d’analyses

a. Diffraction par rayon X (DRX)

Les diagrammes DRX sont réalisés au Centre de Diffractométrie Henry Longchambon,
(Université Lyon 1, Villeurbanne — France). L’appareil utilisé est un diffractometre Bruker D8
Advance fonctionnant a température ambiante avec un rayonnement Ko de longueur d'onde
1,54060 A, une tension de tube de 40 kV et un courant de 40 mA. Les diagrammes de diffraction
sont enregistrés selon une méthode de balayage par paliers a des valeurs de 2 Théta comprises

entre 5° et 50° avec un pas de 0,02°.
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Avant analyse, les cristaux sont déposés sur des supports neutres a fond plat. Les diagrammes
obtenus sont ensuite traités grace au logiciel DIFFRAC.EV A qui permet, en outre, de comparer

les résultats obtenus avec la base de données pour 1'identification des phases polymorphes.

b. Microscopie électronique a balayage (MEB)

Les analyses de MEB sont effectuées au Centre Technologique des Microstructures, Université
(Lyon 1, Villeurbanne — France) avec un microscope FEI Quanta 250 FEG. Les cristaux sont
déposés sur un support plat en acier avant d'étre recouverts d’une fine couche (20 nm) de cuivre

sous vide poussé et ensuite observés sous une tension d'accélération de 15 kV.

c. Microscopie optique (MO)

Le microscope optique utilisé est un Leica DM2000 LED, avec différents objectifs pour des
grossissements de 5x, 10x, 20x, 40x et 100x. Le microscope est également équipé d’une caméra
numérique reliée a un ordinateur permettant ainsi 1’acquisition d’images a haute résolution

grace au logiciel Leica Application Suite (LAS).

d. Sonde vidéo in situ

La sonde vidéo (12005 EZProbe) est directement immergée dans la suspension agitée et permet
d’effectuer un suivi en temps réel de ce qui se passe dans le réacteur : dissolution complete des
cristaux, apparition des cristaux, croissance et agglomération.

Comme décrit sur la figure I1.7, la sonde est constituée d’une fibre optique qui assure le
transport de la lumiere depuis la téte de la sonde vers un hublot en verre. Le volume de mesure,
composé d’un entrefer réglable (de 0 a 4 mm) a travers lequel passe la suspension, est illuminé
par transmittance grace a une lumiere blanche continue (LED). Cette lumiere qui traverse la
suspension passe ensuite par un systeme de lentilles optiques pour étre transmise a une caméra
CCD. Le suivi in situ est composé d’une série d’images et I’enregistrement de séquences vidéo
est effectué grace au logiciel d’acquisition d’image VIRTUALDUB. La sonde vidéo possede
un champ de 720 pm x 540 um et est capable d’acquérir 25 images par seconde (Gagniere et

al., 2009).
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Figure II. 7. Schéma du principe de fonctionnement de la sonde vidéo

II.4. Résultats et discussion

I1.4.1. Mesures de solubilité

Les données de solubilité des deux polymorphes de 'acide L-glutamique dans 1'eau pure et dans

des mélanges eau/éthanol sont étudiées sur une gamme de température allant de 283 K a 343 K.

Les résultats obtenus sont listés dans le tableau II.1 et présentés sur la figure I1.8 ou S, et Sp
représentent la solubilité de la forme métastable o et de la forme stable B, respectivement, et
wetoH désigne la fraction massique d'éthanol dans le mélange eau/éthanol (sans tenir compte de

la masse d’acide L-glutamique).
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Tableau II. 1. Solubilité (g/g de solution) de la forme a (S.) et de la forme B (Sp) dans I'eau
pure et les mélanges eau/éthanol avec différentes fractions massiques d'éthanol (Wgwon) en

fonction de la température T

TEK) 103xSe 10°xSp | T(K) 10°xSe 10°xSp| T(K) 103xSe 103x Sp

Eau pure weton = 0,122 wEetoH = 0,252
283 6,29 4,23 283 2,88 2,52 283 1,63 1,34
293 9,33 6,39 293 4,63 4,01 293 2,38 2,19
303 13,46 9,67 303 7,53 5,98 303 4,12 3,44
313 19,11 14,01 313 11,27 8,45 313 6,61 5,41

323 27,48 19,80 323 16,40 13,25 323 10,10 8,49
333 36,87 27,78 333 24,48 18,76 333 15,19 12,38
343 50,41 38,60 343 34,35 27,77 343 22,58 18,40

wetoH = 0,344 wetoH = 0,441 wetoH = 0,545
283 1,01 0,86 283 0,80 0,76 283 0,54 0,61
293 1,78 1,46 293 1,28 1,16 293 0,90 0,93
303 2,91 2,38 303 2,07 1,72 303 1,32 1,31
313 4,64 3,79 313 3,22 2,65 313 2,17 1,84
323 7,07 5,75 323 4,87 3,80 323 3,06 2,62
333 10,48 8,61 333 7,23 5,46 333 4,30 3,70
343 15,64 12,92 343 10,57 8,24 343 6,31 5,24
EtOH absolu
283 0,09 0,07
293 0,14 0,11
303 0,36 0,14
313 0,78 0,22
323 1,17 0,26
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Figure II. 8. Courbes de solubilité des formes o et § dans (#) I'eau pure; (o) wgon = 0,122;
() weion = 0,252; (A) wgion = 0,344; (m) wgion = 0,441; (X) wgwon = 0,545;
(+) et (O) solubilité dans 1’eau pure (Mo et al., 2011; Tahri et al., 2016)

Comme le montrent la figure 11.8 et le tableau II.1, la solubilité des deux polymorphes augmente
avec l'augmentation de la température. Les données de solubilité obtenues dans 1'eau pure dans
ce travail sont en accord avec les données disponibles dans la littérature (Mo et al., 2011; Tahri
et al., 2016). En effet, les solubilités dans I’eau pure sont, par exemple, de 27,25 et 20,39 g/kg
de solution pour les formes a et § respectivement a 323 K pour Tahri et al. (Tahri et al., 2016),
de 26,15 et 19,58 g/kg de solution pour Mo et al. aux mémes conditions (Mo et al., 2011) alors
que dans notre étude, elles sont de 27,48 et 19,20 g/kg de solution pour les formes a et

respectivement a 323 K.

Un autre point est que la forme a a une solubilité plus élevée que la forme B sur toute la gamme
de température étudiée, confirmant, ainsi, que [’acide L-glutamique est un systeme
monotropique entre 283 K et 343 K pour lequel la forme B est la forme thermodynamiquement
stable et a la forme métastable. Cependant, on peut remarquer dans le tableau II.1 que la
solubilité de la forme stable B et de la forme métastable a est respectivement de 0,61 et 0,54 a
T = 283 K et wrion = 0,545. De méme, la solubilité¢ de la forme B et de la forme a est
respectivement de 0,93 et 0,90 g/kg a T = 293 K et wgion = 0,545. Ces solubilités ne sont pas
en accord avec la stabilité respective des formes o et 3. Néanmoins, a de telles concentrations

d'éthanol et a des températures aussi basses, les solubilités des deux polymorphes sont
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extrémement faibles et sont presque similaires : la différence entre les deux valeurs se situe

dans I’intervalle d'erreur de mesure + 5,03 10°°.

Les résultats obtenus montrent que la solubilité des polymorphes diminue avec 'augmentation

de la concentration de 1'antisolvant, c'est-a-dire 1'éthanol.

L'écart-type relatif (RSD) des mesures de solubilité¢ de la forme métastable a et de la forme

stable 3 est calculé a partir des résultats obtenus par I'équation (Eq. I1.3) :

RSD =% x100 avec o;= /%j;s')z Eq.IL3

Avec :

ci : écart-type de la mesure de solubilité a la température T (g/g de solution)
S; : solubilité du polymorphe i (o ou ) (g/g de solution)
S, : moyenne de la solubilité des n échantillons prélevés (g/g de solution)
n : nombre d'échantillons (-)

Par exemple, 1'écart-type relatif est d'environ 3,07% et 3,05% pour une fraction massique
d'éthanol de 0,441 a 283 K pour les formes a et B, de 0,7% et de 0,89% dans 1'eau pure a 283 K
respectivement pour les formes a et . Ces valeurs sont inférieures a 5%, ce qui confirme la

validité des mesures de solubilité.

11.4.2. Modéeles thermodynamiques

Les données de solubilité en fonction de la température peuvent €tre corrélées par de nombreux
modeles thermodynamiques. La solubilité du soluté dans un solvant liquide dépend a la fois de
ses propriétés physiques et de ses interactions avec le solvant. La corrélation et la prédiction de
la solubilit¢é avec des modeles thermodynamiques appropriés peuvent améliorer la
compréhension de ces interactions. Pour les besoins de la modélisation thermodynamique, les

données de solubilité sont exprimées en fraction molaire, noté x.

11.4.2.1. Modele empirique de Van’t Hoff

Afin de confirmer les résultats obtenus, les données de solubilité des deux polymorphes sur la
plage de températures étudiée (entre 283 K et 343 K) sont corrélées par 1'équation de Van't

Hoff.
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L'équation de Van't Hoff est la représentation du logarithme népérien de la solubilité x;
(exprimée en fraction molaire) en fonction de I’inverse de la température absolue. Elle est écrite
pour chaque polymorphe et constitue une simplification de 1'équation thermodynamique

rigoureuse donnée ci-dessous (Long et al., 2011) :

_ AHg T 1 (T 1 (TACp
In(x; y;) = _E[l —T—f] — 5 o AC, dT +2 [ =2 dT Eq. IL4

Avec :

x; : fraction molaire du polymorphe i de I'acide L-glutamique (o ou B), correspondant au soluté

dissous dans la solution )
y; : coefficient d'activité dans la solution a 1'équilibre ()
T : température absolue (K)
AH; : enthalpie de fusion (J.mol™")
Tr : température de fusion du soluté (K)
R : constante des gaz parfait (J.K'.mol™")
AC,, : différence entre la capacité thermique du soluté a I'état fondu et solide (J.K'.mol!)

Dans cette équation Eq. 1.4, le premier terme du c6té droit a une valeur supérieure a celle des
deux autres termes contenant AC,, qui sont souvent négligeables. Cette simplification conduit

a I'équation suivante (Long et al., 2011; Mullin, 2001):

AH T AH AS
ln(xiyi)z—R—Tfl—T—f = —R—Tf+?f Eq.IL5

Le coefficient d'activité y; est li€ a 1'énergie libre de Gibbs en exces. Comme 1'énergie libre de
Gibbs de dissolution correspond a la somme de 1'énergie libre de Gibbs en exces et de 1'énergie
libre de Gibbs de fusion, 1'équation Eq. 1.3 peut alors €tre réécrite en introduisant l'enthalpie et
l'entropie de dissolution AHqa et ASq4. Cette simplification permet d’obtenir 1’équation Eq. 11.6
qui est couramment utilisée (Mullin, 2001) :

AHg | ASq

Inx; =
RT R

Eq. I1.6

La Figure 1.9 montre les courbes de Van't Hoff obtenues. Il est a noter que les courbes

présentent une bonne linéarité et ont la méme tendance pour chaque mélange de solvants. A

partir de la pente et du point d'interception des droites résultantes, 1'enthalpie et 1'entropie de
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dissolution des deux polymorphes pour chacun des mélanges eau/éthanol sont déterminés. Les
résultats sont présentés dans le tableau I1.2. En supposant que les pentes ont la signification
physique indiquée par 1'équation (Eq.I1.4) (c'est-a-dire -AHa), la différence de pentes reflete les
différences de chaleurs de dissolution des deux polymorphes de l'acide L-glutamique en

fonction de la fraction massique d'éthanol.

Comme présenté dans le tableau 2, 1'enthalpie et 1'entropie des deux polymorphes augmentent
avec l'augmentation de la fraction molaire d'éthanol dans le mélange de solvants jusqu'a une
valeur maximale (a wgeon = 0,252 pour la forme a et @ wgion = 0,344 pour la forme B) puis elles
ont tendance a diminuer de maniere significative. Cette diminution pourrait s'expliquer par la

solubilité extrémement faible de 1'acide L-glutamique a des concentrations élevées en éthanol.

De plus, la forme stable B présente une enthalpie de dissolution dans I'eau plus élevée que la
forme métastable o, ce qui est en accord avec les données de la littérature. Toutefois, dans le

mélange eau/éthanol (wgion = 0,122), une tendance inverse est observée.

Tableau II. 2. Enthalpie et entropie de dissolution des formes métastable a et stable B de I'acide

L-glutamique dans différents mélanges eau/éthanol

Forme métastable a Forme stable

weon AHg (kJ.mol))  ASq (kJ.mol'K!) R2 AHd (kJ.mol'") ASdq (kJ.mol'K!) R2

0 27,96 39,03 0,9999 | 29,66 41,82 0,9997
0,122 33,30 51,85 0,9998 | 31,92 45,66 0,9982
0,252 35,99 56,38 0,9981 | 35,27 52,59 0,9997
0,344 35,51 55,9 0,9998 | 36,24 52,81 0,9999
0,441 34,86 47,51 0,9998 | 31,81 36,21 0,9983
0,545 32,73 37,52 0,9990 | 28,54 23,47 0,9983
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Figure II. 9. Représentation de Van’t Hoff pour (A) forme a et (B) forme § dans () I'eau
pure; (®)wgion = 0,122; (*)wgon = 0,252; (A)wgwon = 0,344; (m)wgon = 0,441;
(x)weron = 0,545
11.4.2.2. Modéele thermodynamique de CNIBS/Redlich

Les données de solubilité dans les mélanges eau/éthanol sont également décrites par le modele
pour solvant binaire presque idéal « Combined Nearly Ideal Binary Solvent » CNIBS/Redlich-
Kister proposé par Acree (Acree, 1992) et également utilisé dans différentes études (Chen et
al., 2008; Jouyban et al., 2006; Mo et al., 2011).

In Xj = Xeau ln(xi)eau + XgtoH lrl(Xi)EtOH + XeauXEtoH ZE:O l:‘k(Xeau - XEtOH)k Eq' IL7

Avec:

Xeau €t Xgtoy : fractions molaires initiales de 1’eau et de 1’éthanol calculées en 1’absence de
soluté )

(x1); : solubilité en fraction molaire du soluté i (o ou B), dans le solvant pur j )

Fy : parametre d'interactions soluté-solvant et solvant-solvant calculé en utilisant une analyse

des moindres carrés pour chaque systeme de solvant binaire -)
N : nombre de composés présents dans le mélange de solvant (compris entre O et 3) )

L'équation Eq.I1.7 décrit comment la solubilité d'un soluté cristallin dissous dans un mélange

de solvants binaires évolue en fonction de la composition du milieu a une température fixe.
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En substituant X.,, par (1- Xgion) dans I'équation Eq.I1.7, pour N=2 et apres réarrangement et

simplification, I'équation Eq.I1.8 est obtenue :

Inx; = In(X)eau + [IN(Xi)Eton — IN(Xi)eau + Fo + F1 + F2] Xgron + [—Fo — 3F1 —
5F,]xXgon + [2F; + 8F2]X%tOH + [~4F;]xgon Eq.IL8
Pour résoudre cette équation, la solubilité de la forme stable B dans I'éthanol pur a été mesurée

par la méthode gravimétrique décrite précédemment tandis que les valeurs de solubilité de la

forme métastable a ont été prises des travaux de Long et al. (Long et al., 2011).

Les valeurs des parametres Fo, Fi et F> de I'équation Eq.I1.8 sont listées dans le tableau I1.3 ainsi

que I'écart quadratique moyen (rmsd) défini par 1'équation Eq.I1.9 :

rsmd = [%Z{‘zl(xical —X{ Xp)]% Eq.IL9
Avec :

n : nombre de points expérimentaux )
Xfal: solubilité en fraction molaire (mol/mol) du polymorphe i calculée a partir de 1'équation
Eq.IL.8 )
Xf *P: solubilité en fraction molaire (mol/mol) expérimentale du polymorphe i )

Les solubilités expérimentales et simulées sont présentées sur la figure 11.10.

Tableau II. 3. Paramétres d'ajustement de I'équation Eq. I1.8 pour les formes a et 3 dans

différents mélanges eau/éthanol

Forme métastable a Forme stable
TXK) Fo F1 | ) 10°rsmd | Fo F1 | ) 105rsmd
283 -5,400 -3,020 -1,689 2,55 -3,536  -1,908 -0,970 1,49
293 -5,209 -2,891  -1,596 3,18 -3,185  -1,661  -0,790 1,65
303 -4,870  -2,551  -1,298 1,68 -2,997  -1,548  -0,720 141
313 -4,674  -2357  -1,130 1,05 -2,827  -1,427 0,635 2,84
323 -4,502  -2,237  -1,044 3,45 -2,206  -1,017  -0,347 2,13

Comme il est possible de constater, les valeurs des parametres Fo, F1 et F> présentent des
tendances comparables mais different selon la forme polymorphe alors que des valeurs

similaires seraient attendues. En effet, le modele devraient décrire physiquement les
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interactions entre les molécules dissoutes d’acide glutamique avec le solvant et I’antisolvant.
C’est pourquoi ce modele avec un fondement physique est généralement utilisé dans la
littérature comme un modele empirique. Cependant, la méme tendance est observée pour les

deux formes polymorphes.
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Figure II. 10. Solubilités en fractions molaires de la forme métastable a et de la forme stable
B dans des mélanges binaires eau/éthanol a () T=323 K; (m) T=313 K; (4) T=303 K; (X)
T=293 K; (&) T= 283 K; (—) calculées a partir de 1’équation Eq. II.8

La figure I1.10 met en évidence, qu'a température constante, la solubilité des deux formes
polymorphes de l'acide L-glutamique diminue avec l'augmentation de la fraction molaire
d'éthanol, ce qui est cohérent avec les conclusions précédentes. De plus, les résultats

expérimentaux sont bien décrits par le modele CNIBS/Redlich (voir Figure I1.10).

11.5. Conclusion

Dans ce deuxieme chapitre, la solubilité¢ des deux polymorphes a et B de 1'acide L-glutamique
dans différents mélanges eau/éthanol pour des températures comprises entre 283 K et 343 K a

été mesurée par une méthode gravimétrique.

Les résultats montrent que la solubilité de la forme stable 3 est inférieure a celle de la forme
métastable o quel que soit le milieu étudié (eau ou mélanges eau/éthanol). Les résultats mettent
également en évidence que la solubilité des deux formes diminue avec I'augmentation de la
concentration en antisolvant et augmente avec I'élévation de la température. L'enthalpie et

I'entropie de dissolution sont également estimées en corrélant les mesures de solubilité et la
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température a l'aide de 1'équation de Van't Hoff. Les données de solubilité mesurées sont
modélisées par 1'équation CNIBS/Redlich. Trois parametres li€s aux interactions binaires et
ternaires entre les trois especes (soluté, antisolvant et solvant) sont déterminés par une analyse
des moindres carrés pour chaque systeme solvant binaire. Ce modele a donné une concordance

satisfaisante pour un mélange binaire avec des parametres optimisés.

Enfin, les résultats de solubilité obtenus dans ce chapitre vont permettre 1'étude de la
cristallisation par pervaporation dans les gammes de concentrations choisies wgon = 0,122 ;

0,252 ;0,344 ; 0,441.
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Chapitre III : Caractérisation des membranes de

pervaporation

II1.1. Introduction

L’objectif de ce chapitre est de déterminer les performances des membranes commerciales
sélectionnées pour la séparation de mélanges eau/éthanol a différentes concentrations et de
mettre au point le montage de pervaporation qui sera utilisé par la suite pour la cristallisation.
Les résultats obtenus sur ce pilote vont permettre d’acquérir une meilleure connaissance et une
meilleure maitrise du procédé de pervaporation mais surtout une meilleure compréhension des

effets des propriétés physiques des membranes sur le flux de perméat et leur sélectivité.

Ce chapitre est divisé en trois parties. Dans la premiere partie, les caractéristiques des
membranes sélectionnées pour cette étude sont présentées. Dans la deuxieme partie, le pilote et
le protocole opératoire mis au point sont développés. Enfin, la derniere partie présente les
résultats obtenus. Afin de comparer les propriétés et 1’efficacité de séparation des deux
matériaux membranaires choisis, des conditions opératoires identiques ont été fixées. Les
résultats expérimentaux de cette étude sont importants pour obtenir les connaissances préalables
a la détermination de la pertinence de l'utilisation de la pervaporation comme un procédé
innovant pour la cristallisation. Il est a rappeler que lors la cristallisation de 1’acide L-
glutamique, 1’éthanol joue le réle d’antisolvant ; les propriétés souhaitées des membranes de
pervaporation sont donc de présenter un flux d’eau élevé et un faible flux d’éthanol, autrement

dit un flux total et un facteur de sélectivité eau/éthanol élevés.
II1.2. Membranes et modules membranaires
II1.2.1. Membranes

I11.2.1.1. Polydiméthylsiloxane (PDMS)

Le polydiméthylsiloxane (PDMS) est un polymere organominéral de la famille des silicones,
ou siloxanes, caractéris¢ par deux groupements méthyles attachés a 1’atome de silicium (cf.

figure IIL.1).

117



| | |
\S|i,0 S|’i,O Sli/

Figure III. 1. Structure chimique du monomere du PDMS

La présence des liaisons Si-O-Si et des groupements méthyles apolaires confere a la chaine de
PDMS une bonne mobilité, une bonne flexibilité et une bonne hydrophobicité. Le PDMS
présente également une faible variation de viscosité avec la température et possede donc une
bonne tenue thermique (Paquien et al., 2005), une faible tension de surface en raison de son
hydrophobicité et par conséquent un fort pouvoir d’étalement (Paquien et al., 2005). Le PDMS
a également une faible température de transition vitreuse (-123°C) (Makhloufi et al., 2013). Par
ailleurs, ce polymere possede une perméabilité et une solubilité aux gaz assez élevées comme
pour le dioxyde de carbone Pco» = 4691 Barrer ou encore le propane Pc3ng = 5546 Barrer
(Sadrzadeh et al., 2010). De ce fait, I’eau sous forme liquide ne pénétre pas dans le matériau de
par son hydrophobicité mais la grande mobilité des chaines de PDMS le rend tres perméable a
la vapeur d’eau puisque c’est une petite molécule polaire (Makhloufi et al., 2013; Mulder et al.,
1983). C’est la raison pour laquelle ce matériau a été sélectionné. Cependant, cette forte

mobilité a également pour conséquence de faibles propriétés mécaniques (Paquien et al., 2005).

Figure III. 2. Membrane plane PDMS

La Figure II1.2 présente une membrane PDMS plane d’une épaisseur de 0,05 mm (Goodefellow,

Royaume-Uni).
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II1.2.1.2. Membrane HybSi®

Les membranes HybSi® ont initialement été développées et brevetées par le Centre de
Recherche Energétique (ECN) basé aux Pays-Bas qui a ensuite vendu une licence de production
a lentreprise frangaise Céramiques Technique Industrielles (CTI). Les membranes HybSi® sont
des membranes hybrides organique/inorganique présentant majoritairement des caractéristiques
propres aux membranes céramiques (Castricum et al., 2008, 2011; van Veen et al., 2011). Elles
présentent une structure dite en « sandwich-like » (cf. Figure II1.3) c’est-a-dire qu’elles sont
constituées d’un support a base céramique sur lequel sont déposées de manicre successive une
couche intermédiaire de silice amorphe et une couche sélective de matériau HybSi® dans
laquelle des précurseurs silanes comme le bis(triethoxysilyl)ethane (BTESE, de formule
chimique : (EtO)3Si—~CH>CH>-Si(OEt)3)) ou le bis(triethoxysilyl)methane (BTESM) de
formule chimique : (EtO);Si—CH>—Si(OEt);3)) ont été incorporés (Castricum et al., 2008;
Paradis et al., 2013).

Couche sélective

Couche intermédiaire

meésoporeuse

Support a-Al,0,

Sens du flux
d’alimentation

ECN SETI 5.80kV ¢ 1) |IIITT‘ 1 Smm

Figure III. 3. Image MEB d’une coupe transversale de la structure en couche de la membrane

HybSi (van Veen et al., 2011)

Les fragments organiques hydrophiles sont responsables de la formation de liaisons Si-(CH2),-
Si qui conferent une grande stabilité hydrothermique, chimique et mécanique a la membrane,
ainsi que sa nature hydrophile (Castricum et al., 2008; Paradis et al., 2012; van Veen et al.,

2011). En effet, il a été démontré que les membranes HybSi® sont adaptées pour la séparation
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de solvants a des températures allant jusqu’a 150°C pendant de longues durées (= 1 000 jours)
et jusqu’a 190°C sur une plus courte période (van Veen et al., 2011). Elles permettent également
de travailler avec des solutions ayant un pH compris entre 2 et 8 et présentent une résistance
élevée a des produits agressifs comme le n-méthyl-2-pyrrolidone (NMP) ou encore le
butyraldéhyde et les acides (Agirre et al., 2011; Klinov et al., 2017; van Veen et al., 2011). Les
membranes HybSi® sont principalement utilisées pour la déshydratation de mélanges de
solvants contenant des alcools (Akberov et al., 2014; Mah et al., 2014; van Veen et al., 2011).
Elles sont également utilisées pour I’extraction de composés organiques. Dans ce cas, des
agents hydrophobes (comme par exemples des chaines alkyles R-triéthoxysilanes) sont
incorporés dans la matrice de la membrane lors de sa fabrication, lui octroyant ainsi une nature

hydrophobe (Paradis et al., 2013).

La figure II1.4 présente une image de la membrane monocanale utilisée. Dans le cadre de cette
étude, des membranes HybSi® avec un précurseur BTESM et un ajout d’additif, de

référence JO5, ont été utilisées.

N

Figure II1. 4. Membrane monocanale HybSi® type Pervap Micro

I11.2.1.3. Résumé des caractéristiques des membranes

Le tableau III.1 présente les caractéristiques des membranes sélectionnées pour cette étude :

matériau, géométrie, dimensions, surface effective, facteur de séparation et fournisseur.
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Tableau III. 1. Caractéristiques des membranes de pervaporation testées

PDMS HybSi
Matériau Organique Organique-Inorganique
Géométrie Plane Tubulaire
Dimensions Longueur : 19 cm Longueur : 25 cm
Largeur : 14 cm Diametre externe : 10 mm
Epaisseur : 0,05 mm Diametre interne : 6 mm
Surface effective 140 cm? 47 cm?
Facteur de séparation T* 3 Tk
0,37
Fournisseur GoodFellow (Royaume-Uni) Orelis Environnement

* alimentation eau/EtOH 99,99/0,01 (Mulder et al., 1983)
**alimentation eau/EtOH 50/50 (Mulder et al., 1983)
*** alimentation eau/EtOH 80/20 (La Rocca, 2019)

II1.2.2. Les modules membranaires

I11.2.2.1. Module plan

Le module membranaire (cf. Figure I11.5) est un module plan SEPA CFII (GE Infrastructure,
Etats-Unis) de filtration a flux transversal, principalement utilisé pour des procédés d’UF, de
NF (Conidi et al., 2017) ou encore d’OI (Tansel et al., 2006). L’originalité¢ de cette partie
expérimentale est 1’utilisation de cette cellule membranaire pour la pervaporation. Pour cela, la
membrane de PDMS est découpée en forme rectangulaire de 19 cm x 14 cm pour s'adapter aux
dimensions de la cellule SEPA CFII. La surface effective de la membrane est de 140 cm?. Afin
d’assurer une bonne distribution du flux, un certain nombre d’éléments fournis avec le module
(voir Figure III.5 (A)) doivent étre placés. Ainsi, une cale en acier inoxydable et une grille
d'alimentation (pour optimiser les caractéristiques de 1'écoulement) sont placés en amont de la
membrane tandis qu’un support de perméat est positionné en aval de la membrane. L’étanchéité
de 1a cellule Sepa CFII est assurée par deux joints toriques en Viton®. Lorsque les deux parties
de la cellule sont assemblées, celle-ci est ensuite insérée dans un support et une pression

hydraulique est alors appliquée par le biais d'un raccord situé dans la partie inférieure du support
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de cellule. Cette pression permet de comprimer le corps de la cellule contre la partie supérieure

du support de cellule permettant d’assurer une étanchéité parfaite.

(A) Partie supérieure de la cellule

Sortie perméat
Support de perméat

Membrane

Grille d’alimentation

Cale en acier inoxydable

Joints toriques

Sortie rétentat

Entrée Partie supérieure
alimentation de la cellule

Figure I11. 5. (A) Eléments de la cellule membranaire (B) Module membranaire plan Sepa

CFII
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111.2.2.2. Module tubulaire

Le module utilisé (cf. Figure II1.6) a été fourni par Orelis Environnement du groupe Alsys,
France. Le module membranaire est un module tubulaire en inox de longueur 28 cm dans lequel
une membrane monocanale est introduite dont les dimensions sont indiquées dans le tableau
I11.1. L’étanchéité du module est assurée par des joints toriques en Viton® placés aux extrémités

de la membrane.

Figure IIIL. 6. Module de pervaporation en inox pour la membrane HybSi® type Pervap Micro
I11.3. Pilote de pervaporation et protocoles opératoires

II1.3.1. Produits chimiques

Pour toutes les expériences réalisées ci-apres, les produits suivants ont été utilisés :
e Eau ultra-pure (Systéme de purification Millipore Synergy®, résistivité = 18,2 mQ.cm)

e Ethanol absolu anhydre (Carlo Erba Reagent S.A.S, > 99,9 %)

Les propriétés physico-chimiques de ’eau et de I’éthanol utilisés sont regroupées dans le

Tableau I11.2.
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Tableau III. 2. Propriétés physico-chimiques de I’eau et de I’éthanol d’aprés le Handbook of
chemistry (Haynes, 2014) et I’'INRS (a 20 °C et 101 kPa)

Nom  Température  Pression Solubilitt =~ Masse Diametre Indicede  Log Viscosité
usuel d’ébullition  de vapeur dansl’eau  molaire cinétique  polarité Kow  dynamique
O (mbar) (g/L) (g/mol)  (A)® pPH® (P  (mPas)®
Eau 100 23,4 - 18,02 2,68 10,2 - 1,00
Ethanol 78,5 57,3 miscible 46,07 4,50 4,3 -0,31 1,07

(1) Diametre cinétique a 25°C (Borjigin et al., 2012; Wu et al., 2012)

(2) Indice de polarité p’ : calculée par Snyder a partir de mesures expérimentales des coefficients de distribution

de solutés tests effectuées par Rohrshneider (Menet and Thiébaut, 1999).

(3) Log(Kow) : coefficient de partage octanol/eau, il représente la constante de partage, a I’équilibre, d’un soluté
mis en présence d’un mélange (non miscible) d’eau et d’octanol. Plus le composé est hydrophobe, plus son Log
Kow est élevé inversement si le Log Kow est négatif, cela signifie que le soluté est plutot hydrophile. (Sabljic et

al., 1995)

I11.3.2. Montage expérimental

Le montage expérimental de pervaporation a ét¢ mis au point pour ’utilisation des deux

modules membranaires : plan et tubulaire.

Le schéma de principe ainsi qu’une photo du dispositif expérimental sont respectivement

représentés sur les figures II1.7 et II1.8.

Pour des raisons de sécurité, le dispositif expérimental est installé sous une hotte pour aspirer
les éventuelles vapeurs de solvants dégagées (cf. Figure II1.8). Par ailleurs, I'utilisation de la
hotte permet de garantir une faible variation des conditions opératoires et notamment de la

température.
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Figure III. 7. Schéma du dispositif expérimental de pervaporation membranaire.

(1) Réacteur 1 L double enveloppé ; (2) Sonde de température ; (3) Sonde vidéo EZ Probe ;
(4) Pompe péristaltique ; (5) Module membranaire ; (6) Manometre ; (7) Pieges a vide

immergés dans 1’azote liquide; (8) Pompe a vide ; (V1-6) Vannes 2 voies.

Le mélange d’alimentation est placé dans un réacteur double enveloppé d’une contenance de
1 L. La température du réacteur est controlée par un bain thermostaté (ministat 230 Pilot One,
Huber, Allemagne) équipé d'une sonde Pt100. L’agitation est assurée par une hélice mixel
multiplan TT® en inox a 3 pales dont la vitesse est fixée a 400 tr/min. La circulation de la
solution d’alimentation se fait au travers de tuyaux en chlorure polyvinyle (PVC) de diametre
interne 10 mm a I’aide d’une pompe péristaltique (603S, Watson Marlow, Royaume Uni) d’un
débit maximal de 252 L/h. La solution d’alimentation est ensuite mise en contact avec la face
amont de la membrane (cOté rétentat). La face avale de la membrane (c6té perméat) est, quant
a elle, mise sous vide permettant ainsi le transfert sélectif du composé sous forme vapeur. Pour
cela, une pression comprise entre 3 et 8 mbar est appliquée. La régulation de la pression est
assurée par un régulateur de type PID et par une jauge capacitive Pirani (CMR362, Pfeiffer
Vacuum, Allemagne) couvrant une gamme de pression entre 0-100 mbar reliés a une unité de
contrdle (RVC 300, Pfeiffer Vacuum, Allemagne). La pompe a vide utilisée est une pompe a
palette (Adixen Pascal 2005SD, Pfeiffer Vacuum, Allemagne) ayant un débit nominal de
5,4 m’/h et une pression limite totale lest d’air fermé (ouvert) de 2.10~ mbar (102 mbar). Le

perméat, sous forme vapeur, est ensuite condensé dans des pieges a vide (volume = 150 mL)
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immergés dans de 1’azote liquide a 196°C et est collecté régulierement au cours de I’expérience.
Pour cela, deux pieges a vide sont placés en parallele fonctionnant alternativement. Le
basculement entre les deux pieges se fait grace a un jeu de vannes (cf. Figure 1I1.7). Enfin, un
picge de sécurité, monté en série et fonctionnant en continu, est installé pour protéger la pompe

a vide et évaluer, en cas de présence, la quantité de perméat qui n’a pas été condensé dans le

premier piege.

Figure III. 8. Photo du montage expérimental de pervaporation
I11.3.3. Protocole opératoire

II1.3.3.1. Démarrage de ’installation

La masse correspondant a environ 1 L. d’un mélange eau/éthanol est préalablement pesée sur
une balance (METTLER PM6000, Mettler Toledo, USA) puis introduite dans le réacteur.
Différentes fractions massiques d’éthanol (notées wrwon) sont étudiées : 0,122 - 0,252 - 0,344 et
0,441. La température de la double enveloppe est fixée a 25°C afin de maintenir une
température homogene de 1’alimentation dans le réacteur et notamment en début de
pervaporation ou une légere baisse de la température est observée pendant la premiere demi-
heure. En effet, ’alimentation subit un refroidissement local lorsqu’elle fournit 1’énergie
nécessaire a la vaporisation partielle coté perméat ayant pour conséquence une diminution de
la température a I’interface alimentation/membrane (Favre, 2003; Servel, 2014). Un échantillon
du mélange binaire est prélevé et analysé par réfractométrie et RMN pour déterminer la fraction

massique initiale réelle en éthanol. Lorsque la température du réacteur est constante, la pompe
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péristaltique est mise en route a un débit fixe de 128,5 L/h (vitesse = 1,26 m/s) permettant une
circulation du mélange dans la membrane tubulaire, en régime turbulent (5 585 < Re <7 574).
Comme les données de masses volumiques et viscosités dynamiques des mélanges étudiés ne
sont pas connues, les nombres de Reynolds indiqués ont été calculés pour les cas extrémes, c.-
a-d. pour de I’éthanol pur et de I’eau pure. La membrane est ainsi mise en contact avec la
solution d’alimentation au débit et a la température indiqués pendant 45 min avant le début de
la pervaporation. C’est I’estimation du temps nécessaire pour que I’équilibre entre la membrane

et la solution d’alimentation soit atteint (Mah et al., 2014).

I11.3.3.2. Déroulement de I’expérience

Lorsque les conditions précédentes sont fixées, la pompe a vide est mise en marche. Les vannes
V1 et V3 sont ouvertes et le chronometre est enclenché tandis que les vannes V2, V4, V5 et V6
restent fermées (cf. Figure I111.7). Les changements de pieges se font toutes les 30 min pour les
membranes PDMS et toutes les heures pour les membranes HybSi®. La fréquence des
changements de pieges a été optimisée pour éviter le risque de bouchage. Cinq pieges a vide

sont nécessaires lors des expériences pour effectuer les changements.

Le suivi des parametres opératoires (pression de vide et température) est effectué toutes les
minutes pendant les 5 premigres minutes puis toutes les 15 min. A chaque changement de pi¢ge,

un échantillon du rétentat est prélevé pour en analyser sa composition.

Le piege récupéré est réchauffé a température ambiante pour faire fondre le perméat condensé

et gelé.

Une fois a I’état liquide, le piege est remis a pression atmosphérique grace a la vanne V2 avant
d’étre enlevé du montage. Le perméat est alors introduit dans des flacons en verre,
préalablement pesés, fermés hermétiquement avant d’€tre pesé€s sur une balance analytique
(METTLER PM200, Mettler Toledo, Allemagne) de précision + 0,001 g. La pesée du perméat
permet ainsi de déterminer le flux total de perméat selon :

mp

Jtot = pon Eq. III.1
Avec :

Jtot : flux total massique de perméat (kg.m2h)
my, : masse de perméat (kg)
S : surface effective de la membrane (m?)
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t : temps de récupération du perméat dans le piege (h)
Les échantillons de perméat sont ensuite analysés par réfractométrie et/ou par RMN afin de
déterminer la fraction massique d’éthanol présente et d’en déduire les flux partiels a partir de

I’équation suivante :

Ji = Jrot X W) Eq. IIL2

Ji : flux partiel du composé i (eau ou éthanol), i.e. flux moyen entre deux prélevements

consécutifs (kg.m™>h")

Wip : fraction massique du composé i (eau ou éthanol) dans le perméat )

Le facteur de séparation qui décrit de maniere quantitative la qualité de la séparation, est défini

selon :

p

Weau
/ b

B _ WEtoH
eau/EtOH — (ali
eau

ali

witon
Eq. IIL.3
Avec :
wh, et WEtOHZ fraction massique de 1’eau et de 1’éthanol dans le perméat )
wall, et wall ; : fraction massique de I’eau et de I’éthanol dans 1’alimentation )

Ainsi, la séparation entre I’eau et I’éthanol est d’autant plus efficace que le facteur de séparation
Beau/Eton €st €leve. Si Beau/Eron = 1, la membrane n’a aucune sélectivite et aucune séparation

n’a lieu.

111.3.3.3. Arrét de installation

A la fin de I’expérience et apres le dernier changement de piege, toutes les vannes sont fermées.
La pompe péristaltique, le bain thermostaté ainsi que la pompe a vide sont arrétés et les Dewar
contenant I’azote liquide sont retirés. Le montage expérimental est ensuite, en partie, remis a
pression atmosphérique en commengant par la partie aval avec 1’ouverture des vannes V2 et
V3, puis la partie amont des picges avec la vanne V1. Les vannes V4, V5 et V6 restent fermées

pour laisser le dernier piége revenir a température ambiante avant d’en récupérer le contenu.
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Deux cycles de nettoyage en circuit ouvert avec de 1’eau ultra-pure sont ensuite effectués pour
nettoyer la surface membranaire. La membrane est ensuite retirée du module et laissée a I’air

libre pour sécher. Le réacteur est également lavé a plusieurs reprises avec de I’eau distillée.

Le tableau IIL.3 ci-dessous résume les parametres opératoires appliqués.

Tableau III. 3. Récapitulatif des parametres opératoires des deux modules membranaires

Membranes

PDMS HybSi
Parametres
Vitesse d’agitation (tr/min) 400 400
Température du bain (°C) 25 25
Débit d’alimentation (L/h) 124 128,5
Pconsigne vide (mbar) 3 3
Temps de prélevement

30 60

perméat (min)

II1.4. Mesure de la fraction massique d’éthanol
I11.4.1. Analyse par réfractométrie

I11.4.1.1. Principe et méthodologie

La fraction massique en éthanol des échantillons de perméat et de rétentat récupérés est mesurée
par réfractométrie. L’appareil utilisé est un refractométre 30 PX (Mettler Toledo, Etats-Unis).
La mesure de I’indice de réfraction est réalisée en déposant, a I’aide d’une pipette, sur la cellule
de mesure en verre optique une quantité non mesurée de ’échantillon a analyser. A un certain
angle d'incidence, appelé « angle critique », le rayon de lumiere ne traverse plus 1'échantillon
mais est enticrement réfléchi a sa surface et peut étre détecté par le capteur optique (voir Figure

II1.9). L'indice de réfraction est alors calculé a partir de cet angle critique.

Cette méthode permet de faire des mesures avec un faible volume d'échantillon (0,5 a2 1 mL),

en un temps de mesure court et avec un degré de précision de + 0,002.
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Figure IIL. 9. Principe de la mesure par réfractométrie (Mettler Toledo, Etats-Unis)

I11.4.1.2. Courbes d’étalonnage

L’indice de réfraction dépend de la température a laquelle la mesure est effectuée et de la
composition de 1I’échantillon. Aussi, des solutions étalons de mélanges eau/éthanol (0-100%
mass. en éthanol) sont préparées chaque jour par pesée sur une balance de précision (Mettler
PM200, Mettler Toledo, Etats—Unis). Les échantillons, de concentration inconnue, ainsi que les
étalons sont placés dans une salle ou la température est constante afin de les maintenir a la
méme température. L analyse des étalons permet de tracer la courbe d’étalonnage (cf. Figure
III.10) a partir de laquelle la fraction massique en éthanol des échantillons récupérés peut étre

estimée.
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Figure III. 10. Courbe d’étalonnage effectuée a 24,5°C par réfractométrie pour un mélange

binaire eau/éthanol

Quel que soit la température, la courbe d’étalonnage du mélange eau/éthanol (cf. Figure II1.10)
montre que 1I’évolution de la teneur en éthanol est linéaire jusqu’a une fraction massique de 0,4
puis présente un maximum autour de 0,8. Ainsi, lorsque I’indice de réfraction est supérieur a
1,356 (pour wgwon = 0,4), il n’est pas possible de déterminer précisément la composition de

I’échantillon, deux compositions sont possibles.
I11.4.2. Analyse par Résonnance Magnétique Nucléaire (RMN)

I11.4.2.1. Principe et méthodologie

La quantification de 1’éthanol contenu dans le perméat est ¢galement déterminée par RMN.

Cette méthode d’analyse présente I’avantage de ne pas étre limitée par la composition.

Les analyses sont réalisées au Centre Commun de RMN (Université Lyon 1, Villeurbanne -
France) avec un spectrometre RMN BRUKER 400 MHz a température ambiante (298 K) avec
une sonde BBFO pour tubes RMN de 5 mm.

Les impulsions sont réalisées sur une console BRUKER avance III HD nanobay ayant 2 canaux
RF. Les analyses 'H sont effectuées avec un paramétre d’acquisition PULPROG = zg. La

largeur spectrale (SW) est de 20 ppm avec un offset O1 de 6,175 ppm. La résolution des spectres
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est de 0,24 Hz. L'impulsion de 90° est obtenue a une longueur d'impulsion P1 15,5 us avec une
puissance PLW1 12,36W. Le délai de relaxation D1 est fixé a 60 s et le nombre de scans (NS)
a?2.

L'éthanol présente deux signaux caractéristiques : un signal triplet a 1,19 ppm, correspondant
aux protons du groupe méthyle, CHs—, et un signal multiplet a 3,66 ppm, produit par les protons
du groupe méthylene, —CH— (cf. Figure IIL.11). Le 3-trimethylsilyl-3,3,2,2-
tetradeuteriopropionat de sodium (TSP) est choisi comme étalon interne car il est soluble dans
l'eau et est disponible 2 haute pureté. Il présente un spectre RMN 'H trés simple constitué d'un
singulet unique de neuf protons qui ne chevauche jamais un signal de I’éthanol (del Campo et

al., 2016). Les spectres sont tous référencés par rapport au pic singulet du TSP a 0,0 ppm.

Les échantillons sont préparés de la facon suivante : 10 mg de TSP (98 atomes % D, Sigma-
Aldrich, USA) sont dissous dans 400 pL de D20 (99.9 atomes % D, Sigma-Aldrich, Canada)

auxquels sont ensuite ajoutés 300 puL de I’échantillon a analyser.

Les spectres RMN obtenus sont traités a I’aide du logiciel TopSpin 4.1.0 de BRUKER. Pour
obtenir des résultats fiables, la mise en phase et la correction de la ligne de base sur 1'ensemble

de la gamme spectrale sont effectuées manuellement.

CHs } CH, - OH
CH, L CH,} OH lll TSP
T T T T T T T T T T T T T T T | T T T T T

4 3 2 1 -0

Figure IIL. 11. Spectre RMN 'H de I’éthanol

111.4.2.2. Courbe d’étalonnage

La fraction massique d’éthanol (Wewon) des échantillons de perméat et de rétentat est déterminée
en utilisant la courbe d’étalonnage (cf. Figure III.12) du mélange binaire eau/éthanol. Cette
courbe représente la variation de I’intégrale du pic CH» en fonction de la teneur massique en

éthanol.

L’intégrale du pic CH: est déterminée avec le logiciel TopSpin 4.1.0 apres intégration des pics

de TSP (étalon) et du groupe CHj3 de I’éthanol.
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L’équation de la courbe d’étalonnage est la suivante : y = 1980,7 x + 85,847 avec un coefficient

de corrélation (R2) de 0,994.
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Figure III. 12. Courbe d’étalonnage réalisée par RMN pour un mélange binaire eau/éthanol

II1.5. Résultats et discussion

Les performances des membranes PDMS et HybSi® sont évaluées pour la séparation de
mélanges eau/éthanol pour différentes fractions massique d’éthanol (wgon) suivant le mode
opératoire décrit au paragraphe 3.3. La température est de 25°C et la pression de consigne coté
perméat est fixée a 3 mbar. Les expériences sont menées pour des débits d’alimentation
constants de 124 L/h pour la membrane PDMS et de 128,5 L/h pour la membrane HybSi®. Ces

débits ont été fixés de maniere a obtenir la méme vitesse d’écoulement dans les deux cas.

L’objectif de ce chapitre est d’étudier la qualité de séparation des membranes en termes de flux
de perméat et de facteur de séparation. Les résultats obtenus constitueront également une base
de données pour vérifier le bon état du matériau membranaire suite a une expérience de

cristallisation par pervaporation (voir chapitre IV).

II1.5.1. Résultats obtenus avec la membrane PDMS

Les performances de séparation de la membrane PDMS ont été évaluées par le suivi des flux
(totaux et partiels) en fonction du temps sur une période de 4 h. Un mélange eau/éthanol avec

une fraction massique initiale weion = 0,122 a été étudié. Les résultats obtenus concernant le
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flux total de perméat ainsi que les flux partiels d’eau et d’éthanol sont présentés a la Figure

II1.13.
1h 4h

2h 3h
B Flux Total ®Flux d'ethanol Flux d'eau
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Figure III. 13. Evolution du flux total et des flux partiels d’eau et d’éthanol en fonction du
temps pour une fraction massique d’éthanol initiale wgion = 0,122 a T =25°C et

Pperméat = 3 mbar

La Figure II1.13 montre que le flux total de perméat est faible et diminue au cours du temps, en

passant d’un flux d’environ 180 g/(m?.h) apreés 1 h d’expérience a 110 g/(m2.h) apres 4 h.

Par ailleurs, la séparation eau/éthanol réalisée par la membrane PDMS est faible. Les mesures
de réfractométrie indiquent des fractions massiques en €thanol dans le perméat supérieures a
0,4 ; c’est-a-dire dans la partie non linéaire de la courbe d’étalonnage du réfractometre, ce qui
ne permet pas de déterminer ces valeurs. Des analyses par RMN ont donc été réalisées pour

obtenir des mesures précises.

L’analyse par RMN des échantillons de perméat prélevés a montré la présence d’une quantité
importante d’éthanol dans le flux de perméat avec un flux d’eau de 102 g/(m2.h) et d’éthanol
de 73 g/(m2.h) apres 1 h de pervaporation, le facteur de séparation eau/éthanol étant égal a 0,19.
Apres 4h de pervaporation, les flux d’eau et d’éthanol sont respectivement égaux a 47 g/(m2.h)

et 61 g/(m2.h), et le facteur de séparation eau/éthanol est égal a 0,11.

Cette tendance s’explique notamment par le fait que le matériau membranaire utilisé présente
une affinité importante pour les solvants organiques puisque qu’il est hydrophobe, I’eau
traverse cependant la membrane (notamment durant la premiere heure) en raison de la

différence de taille des molécules eau/éthanol (Mohammadi et al., 2005). En effet, les molécules
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d’eau présentent un plus petit diametre cinétique (0,296 nm (Vane, 2019)) et peuvent donc
passer plus facilement que les molécules d’éthanol (0,430 nm (Vane, 2019)). Par ailleurs, les
membranes organiques telles que le PDMS peuvent étre sujettes au gonflement, induisant une
déformation des chaines polymere créant ainsi des volumes libres (Chang et al., 2012). Ce

phénomene peut en parti expliquer la faible sélectivité de cette membrane.

Pour conclure sur I’é¢tude de la membrane PDMS, Ia faible efficacité de séparation eau/éthanol
observée ne représente pas un avantage pour le procédé de pervaporation pour la cristallisation.

En effet, la qualité de séparation sera probablement insuffisante pour induire la cristallisation.

II1.5.2. Résultats obtenus avec la membrane HybSi®

De facon identique a la membrane PDMS, I’influence de la fraction massique initiale en
éthanol : [Wgwor]initiale = 0,122 ; 0,252 ; 0,344 et 0,441 dans la solution d’alimentation a été
évaluée par le suivi des flux de perméat en fonction du temps (sur une période de 5 h) pour la
membrane HybSi®. Les résultats obtenus pour le flux total de perméat et les flux partiels

d’éthanol et d’eau en fonction du temps sont présentés sur la Figure I11.14.

Des échantillons des solutions initiales sont prélevés dans le réacteur avant le début de
I’expérience et sont par la suite analysés par réfractométrie pour déterminer la teneur en éthanol
initiale réelle. Toutes les mesures de fraction massiques en éthanol présentées dans cette partie
ont été réalisées par réfractométrie, car les fractions massiques en éthanol sont relativement

faibles.
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Figure I11. 14. Evolution du flux total (A) et des flux partiels en eau (B) et éthanol (C) en

fonction du temps pour différente fractions massique d’éthanol (o) wewon = 0,122 ;

(®) weion = 0,252 ; (@) weion = 0,344 ; (®) weon = 0,441 a T =25°C et Pperméat = 3 mbar

Il est a noter que I’évolution des flux de perméat total et partiels d’eau et d’éthanol suit la méme
tendance pour chacune des compositions étudiées. Une légere diminution du flux d’éthanol est
observée pendant la premiere heure de pervaporation puis les flux se stabilisent. Les faibles
valeurs de flux d’éthanol, comprises entre 100 g/(m2.h) pour wgon = 0,122 et 300 g/(m2.h) pour
wewoH = 0,441, révelent que la membrane est peu perméable a ce composé, mais tres perméable
a I’eau. Par conséquent, le flux total et le flux partiel d’eau sont relativement semblables et
varient peu durant I’expérience (5 h). L’augmentation de la fraction massique initiale d’éthanol

dans la solution d’alimentation induit une augmentation de la teneur en éthanol dans le perméat.
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Cette variation est également observée sur la Figure III.15 qui présente les résultats des flux
moyens total et partiels en eau et en éthanol pour chacune des compositions étudiées. Les flux
moyens ont été calculés comme la moyenne des 5 flux (mesurés toutes les heures entre 1 et
5 h). Le flux total de perméat diminue avec I’augmentation de la fraction massique initiale
d’éthanol dans I’alimentation, passant d’un flux moyen de 2 417 g/(m2.h) pour wgion = 0,122 a
un flux de 1 969 g/(m?.h) pour wgwon = 0,441. Par ailleurs, le flux moyen d’éthanol dans le
perméat passe de 102 g/(m2.h) pour wgion = 0,122 a un flux de 289 g/(m2.h) pour wgon = 0,441.
Cette augmentation du flux partiel d’éthanol alors que la membrane HybSi® est faiblement
perméable a 1’éthanol peut s’expliquer par la nature plutét hydrophile de I’éthanol. En effet,
comme indiqué dans le tableau III.1, 1’éthanol présente un coefficient de partage octanol/eau

(log Kow) de -0.31 (Sabljic et al., 1995).
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Figure III. 15. Comparaison des flux moyens total et partiels dans le perméat en fonction de

la fraction massique initiale d’éthanol a T = 25°C et Pperméa= 3 mbar

Cependant, les flux d’éthanol restent relativement faibles, probablement en raison de la forte
sélectivité pour 1’eau, ce qui peut s’expliquer par les propriétés physico-chimiques de ces deux
molécules. En effet, I’éthanol présente un plus grand diameétre cinétique et un plus faible indice
de polarité (p’ = 4,3 (Menet and Thiébaut, 1999)) par rapport a celui de I’eau (p’ = 10,2 (Menet
and Thiébaut, 1999)) ce qui favorise considérablement la sorption et la diffusion préférentielle

de cette derniere. Il a d’ailleurs été démontré dans la littérature que la performance de séparation
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est meilleure lorsque la différence de taille moléculaire et/ou de polarité entre 1’alcool et 1’eau

est importante (Figoli et al., 2015; Jonquieres and Fane, 1997).

La figure II1.16 montre I’effet de la composition sur les performances de séparation a travers

0.4419

I’évolution du facteur de séparation.

0.1239 0.2638 0.3318

W EtOH.ini

h

B eaw/EtOH
2 (%]

—

Figure III. 16. Facteur de séparation en fonction de la fraction massique initiale d’éthanol

Le facteur de séparation est de I’ordre de 3,20 pour une fraction massique initiale d’éthanol
wgwoH = 0,122, 3,48 pour une fraction massique initiale d’éthanol wgwon = 0,252, 3,83 pour une
fraction massique initiale d’éthanol wewon = 0,344 et 4,59 pour une fraction massique initiale
d’¢éthanol wrion = 0,44 1. Ces valeurs sont cohérentes avec celles obtenues par La Rocca et al.
(La Rocca, 2019) lors de la séparation d’un mélange eau/éthanol pour WeoH,initale & 0,2 a 30°C.
En effet, les facteurs de sélectivité obtenus par La Rocca et al. (La Rocca, 2019) sont compris
entre 3 et 7 ; ces valeurs évoluent au cours de la déshydratation par pervaporation du mélange
eau/éthanol. La différence entre les facteurs de sélectivité pourrait s’expliquer par le fait que
les membranes HybSi® utilisées par La Rocca et al. (La Rocca, 2019) et celles de notre étude
ont des compositions différentes de la couche sélective (ajout de précurseur BTESM et
d’additifs différents). Dans notre étude, nous avons choisi des membranes de pervaporation
avec un flux total plus important (2 209 kg/(m?.h) pour une fraction massique d’éthanol
WE©OH,nitiale = 0,252 par rapport a un flux moyen total d’environ 660 kg/(m?.h) obtenu par La

Rocca (La Rocca, 2019)) en dépit d’une sélectivité 1égerement plus faible.
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En conclusion, les expériences réalisées avec la membrane Hbei®, ont montré des résultats

prometteurs avec des qualités de séparation, notamment en termes de facteur de séparation,

satisfaisantes pour une large gamme de compositions de solutions d’alimentation.

I11.6.

Conclusion

L’objectif de ce chapitre de thése est de déterminer les performances des membranes

commerciales sélectionnées pour la séparation de mélanges eau/éthanol : ’une organique

(PDMS), de géométrie plane, et I’autre hybride (HybSi®), de géométrie tubulaire. Pour se faire,

un pilote de pervaporation a I’échelle laboratoire a été congu et mis en place. Un protocole

opératoire a été développé et validé. Les résultats obtenus ont permis de prendre en main et de

maitriser le procédé de pervaporation mais surtout de comprendre 1’influence des propriétés

physiques des membranes et des conditions opératoires sur le flux de perméat et le facteur de

séparation. Ces résultats constitueront également une base de données pour vérifier le bon état

du matériau membranaire apres cristallisation et lavage de la membrane (voir chapitre 1V).

Les travaux préliminaires sur les membranes PDMS et HybSi® suggerent les points suivants :

Membrane PDMS : la faible séparation eau/éthanol observée ne représente pas un
avantage pour le procédé de cristallisation par pervaporation car elle ne sera pas assez
efficace pour induire la cristallisation. Les essais réalisés sur ces membranes planes ont
mis en avant la fragilit€ du matériau apres plusieurs utilisations. En effet, les membranes

ont tendance a se déchirer en raison leur faible épaisseur.

Membrane HybSi® : les résultats sont prometteurs pour notre application. Les qualités
de séparation, notamment en termes de facteur de séparation, sont en accord avec la
littérature sur la gamme étudiée de compositions de solutions d’alimentation. Par
ailleurs, la pervaporation permet bien d’appauvrir le rétentat en eau et devrait donc
permettre d’induire la cristallisation de I’acide L-glutamique.

Les essais de répétabilit¢é ont montré que les mélanges eau/éthanol étudiés
n’endommageaient pas la membrane puisque des résultats similaires sont obtenus avec
la méme membrane. De plus, les membranes HybSi ont montré une bonne résistance

mécanique de par leur géométrie tubulaire ainsi que le support a base céramique.
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Chapitre IV : Cristallisation par pervaporation

membranaire

IV.1. Introduction

Comme décrit dans le chapitre I, la pervaporation membranaire est un procédé qui présente un
intérét croissant pour la séparation de solvants. Le principal avantage de ce procédé vient de sa

capacité a modifier 1’équilibre thermodynamique de la charge d’alimentation a traiter.

Appliquée a la cristallisation, cette méthode reste peu étudiée malgré les potentialités d’un
procédé intensifié (Boddeker et al., 1997; Liet al., 2015; Zhang et al., 2014). Ce dernier chapitre

s’intéresse donc a la mise en place du procédé couplant la pervaporation a la cristallisation.

Dans un mélange approprié de solvant/antisolvant, une quantité connue de soluté est dissoute.
Lorsqu’un gradient d’activité est généré de part et d’autre de la membrane, sous ’effet d’une
différence de pression, le solvant, ayant une plus grande affinité avec le matériau membranaire,
traverse la membrane de facon préférentielle. A mesure que la fraction d'antisolvant dans le
mélange augmente par rapport a la composition initiale, la solubilité du soluté diminue, la
sursaturation augmente jusqu’a un certain seuil pouvant générer la cristallisation. L’application
de la pervaporation a la cristallisation permettrait ainsi un meilleur contréle du transfert de
matiere, par 1'évaporation sélective du bon solvant. Un contr6le fin du transfert de matiere a
travers la membrane pourrait ainsi induire un meilleur contrdle de la distribution de taille des

cristaux et du polymorphisme.

Ce chapitre présente les données expérimentales obtenues sur I’étude des performances du
procédé de pervaporation pour la cristallisation de 1’acide L-glutamique. Les objectifs de cette

partie sont multiples :

e Valider la faisabilité du procédé membranaire pour la production de cristaux grace a
I’utilisation de membranes HybSi® ;

e Vérifier la possibilité du contrdle de la phase polymorphe produite ;

e Identifier les phénomenes limitants : la polarisation de concentration, la polarisation de

température et le colmatage de surface.

Pour cela, les parametres suivants sont étudiés : la fraction massique initiale du mélange

eau/€thanol, la pression de vide appliquée et la température de la solution. L influence de ces
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parametres sur les performances du procédé est évaluée par la mesure du flux de perméat en
fonction du temps, le flux de perméat moyen et la forme polymorphe obtenue. L’influence de

ces différents parametres est analysée dans la partie discussion de ce chapitre.
IV.2. Matériel et méthodes

IV.2.1. Produits chimiques et dispositif expérimental

Pour les expériences réalisées ci-apres, les produits suivants ont été utilisés :
e Eau ultra-pure (systéme de purification Millipore Synergy®, résistivité = 18,2 mQ.cm) ;
e Ethanol absolu anhydre (Carlo Erba Reagent S.A.S, > 99,9%) ;

e Le polymorphe B de I’acide L-glutamique correspondant au produit commercial (Sigma
Aldrich Co. Ltd, lot BCBT9726, pureté > 99,5%) ;

e La forme métastable a obtenue selon le protocole décrit dans le chapitre II. Partie

I1.3.3.1.

Le dispositif expérimental utilisé pour mener ces expériences correspond a celui décrit dans le

chapitre III, partie I11.3.2.

Trois membranes HybSi® ont été utilisées pour les expériences qui suivent. Elles sont issues
du méme lot de fabrication, et correspondent a la gamme standard JO5-A-X (cf. tableau IV.1).
Des essais de séparation de mélanges eau/éthanol (pour une fraction massique WgoH,ni = 0,122,
a 25°C et 3 mbar) ont été réalisés pour estimer les propriét€s de séparation de ces trois
membranes en terme de facteur de séparation et de flux de perméat moyen. Ces données sont

répertoriées dans le tableau IV.1.

Tableau IV. 1. Référence des membranes utilisées

Facteur de sélectivité Flux total moyen

Membrane Référence
initial initial (g/(m2.h))
M1 JO5-A-10 3,69 2480
M2 JO5-A-09 3,61 2447
M3 JO5-A-07 4,34 2293
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1V.2.2. Protocole expérimental

IV.2.2.1. Préparation et démarrage de I’expérience

Les flacons en verre utilisés pour les prélevements du rétentat, du perméat et les extraits secs
de la solution d’acide L-glutamique sont préalablement pesés (balance METTLER PM200,
Mettler Toledo, précision de 0,002 g).

La masse correspondant & 1 L d’un mélange eau/éthanol est préalablement pesée sur une
balance (METTLER PM6000, Mettler Toledo) puis introduite dans le réacteur. Une quantité
connue de cristaux d’acide L-glutamique commercial, définie a partir des courbes de solubilité
précédemment déterminées (cf. tableau IV.2), pour une sursaturation initiale B* fixée a 1,4 est

ajoutée au mélange eau/éthanol, selon 1’équation 1.2 présentée dans le chapitre I (p.33).

Tableau IV. 2. Valeurs de solubilit¢ de 1’acide L-glutamique (L-glu) en fonction de la

composition du mélange eau/éthanol a 25°C et a 40°C

Fraction massique d’EtOH  Solubilité de L-glu a 25°C  Solubilité de L-glu a 40°C

dans le mélange initial (g/kg de solution) (g/kg de solution)
0,122 4,989 8,451
0,252 2,815 5,408
0,344 1,920 3,794
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Tableau IV. 3. Masse de cristaux d’acide L-glutamique (L-glu) dissous en fonction de la

composition du mélange eau/éthanol a 25°C et a 40°C avec un taux de sursaturation de 1,4

Fraction massique d’EtOH  Masse de L-glu introduite = Masse de L-glu introduite

dans le mélange initial a25°C (g) a40°C (g)
0,122 6,818 11,600
0,252 3,707 7,148
0,344 2,469 4,892

Les cristaux sont dissous a une température supérieure de 20°C a la température de travail
pendant environ 1 h. La dissolution des cristaux est suivie grace a la sonde vidéo immergée
dans le réacteur. Lorsque tous les cristaux sont dissous, la solution est refroidie pour atteindre
la température de travail. Parallelement, la pompe péristaltique est mise en route a un débit
permettant une circulation du mélange en régime turbulent (Qv = 135 L/h pour toutes les
expériences avec Re > 7000). La membrane est alors mise en contact avec la solution
d’alimentation au débit et a la température souhaités pendant au moins 45 min avant le début
de la pervaporation. C’est le temps nécessaire pour que 1’équilibre entre la membrane et la
solution d’alimentation soit atteint (Mah et al., 2014). Lorsque la température du réacteur est
stable, deux échantillons de la solution sont prélevés, I’un est analysé par réfractométrie et par
RMN pour déterminer la fraction massique initiale en éthanol, I’autre est introduit dans une
étuve a 85°C pendant 24 h pour déterminer la concentration réelle de la solution en acide L-

glutamique.

1V.2.2.2. Déroulement de I’expérience

Le protocole expérimental est identique a celui décrit dans la partie 111.3.3.2 du chapitre III, en
particulier ce qui concerne la mesure des flux de perméat. Les expériences sont menées pendant
8 h, a partir de I’apparition des premiers germes cristallins, ceci afin de suivre I’évolution des

cristaux et les éventuelles transitions de phases.

Le perméat est récupéré et pesé sur une balance analytique (METTLER PM200, Mettler
Toledo, précision 0,001 g) toutes les 30 min ou toutes les heures, selon les parametres étudiés.
Environ 2 mL de rétentat sont prélevés toutes les 2 h pour analyse. Un enregistrement vidéo de
45 s est effectué avant chaque changement de piege pour suivre ’apparition et la croissance des

cristaux dans le réacteur.
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1V.2.2.3. Arrét de Pinstallation

A la fin de I’expérience, aprés le dernier changement de piege, toutes les vannes sont fermées.
La pompe péristaltique, le bain thermostaté ainsi que la pompe a vide sont arrétés et les Dewar
contenant 1’azote liquide sont retirés. Le montage expérimental est ensuite remis a pression
atmosphérique en commencant par la partie aval avec I’ouverture des vannes V2 et V3, puis la
partie amont des pieges avec la vanne V1. Les vannes V4, V5 et V6 restent fermées pour laisser
le dernier piege revenir a température ambiante avant d’étre récupéré (cf. Figure II1.7 du

chapitre III).

IV.2.24. Lavage du module membranaire

En fin d’expérience, deux cycles de nettoyage en circuit ouvert avec environ 5 L d’eau
déminéralisée chauffée a 60°C puis 2 L d’eau distillée a température ambiante sont effectués.
Le systeme incluant la membrane, la pompe péristaltique et les tuyaux du circuit sont lavés afin
d’éliminer les dépots d’acide L-glutamique ainsi que d’éventuelles impuretés. La membrane est

ensuite retirée du module et mise a sécher a I’air libre, sous la hotte.

Le réacteur est également lavé a trois reprises avec de 1’eau déminéralisée chauffée (60-70°C)

pour dissoudre et éliminer les résidus d’acide L-glutamique.

IV.3. Méthodes de quantification

IV.3.1. Observation in situ par la sonde vidéo EZProbe®

La sonde vidéo EZ Probe® 12005 (LAGEPP, France) permet le suivi in situ de la formation et
de la croissance des cristaux au cours de 1’expérience. Cette méthode permet d’identifier assez
rapidement la phase polymorphe produite et de voir I’évolution de la taille des cristaux. Elle est
également utilisée avant le début de I’expérience pour s’assurer que la totalité de 1’acide L-

glutamique introduit est dissoute.

IV.3.2. Observation par microscopie optique

Apres séchage a I’air libre pendant au moins 24 h, les cristaux sont observés sous microscopie
optique (MO) afin d’identifier les phases polymorphes obtenues et d’évaluer, avec le méme

grossissement, la taille des cristaux en fonction des parametres étudiés.
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IV.3.3. Diffraction Rayon X

Les cristaux obtenus pour chaque expérience sont analysés par DRX afin de déterminer le
polymorphe formé majoritairement. Le protocole expérimental est identique a celui décrit dans

le chapitre II, partie 11.3.4.a.

Pour certaines expériences, les quantités de cristaux obtenus ont été insuffisantes pour une
analyse par DRX. En revanche, le suivi in situ grace a la sonde vidéo permet de voir les germes

des cristaux en formation pour toutes les expériences.

IV.3.4. Mesure de la fraction massique d’éthanol dans le perméat et le rétentat

Comme décrit dans le chapitre précédent, la fraction massique en éthanol est déterminée par
réfractométrie et par analyse RMN. Tous les échantillons de perméat analysés présentent une
teneur en éthanol largement inférieure a 5-10% mass. et se prétent donc a une analyse par

réfractométrie.

IV.3.5. Mesure de la masse de cristaux et détermination du rendement de cristallisation

La masse de cristaux est déterminée par pesée (balance analytique PM200, Mettler Toledo,
précision 0,001 g) apres filtration de la suspension a la fin de I’expérience et son séchage a
température ambiante pendant au minimum 24 h dans un dessiccateur. Un bilan matiere est
ensuite calculé sur le procédé global de cristallisation et sur la masse de cristaux d’acide L-

glutamique obtenu.

Le bilan matiere global s’écrit :

Mg = Mg + my, Eq.1V.1
Ou

mg = Mgg) + My,_gjy Eq.1V.2
Avec :

mg : masse de 1’alimentation constituée de la solution claire (entrée) (2)
mpg : masse de rétentat ou masse de la suspension finale (2)
Mg, : masse totale de la solution apres filtration (2)
my,_g, : masse totale de cristaux sec dans le rétentat (2)
m, : masse totale du perméat (condensat) (2)

Dans ce bilan la masse de solvant évaporé lors du séchage des cristaux est négligée.
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Le bilan sur I’acide L-glutamique conduit a :

Mg Wg = Mgo|Ws + My,_glyWi_gly Eq.1V.3

wrg, : fraction massique initiale en acide L-glutamique )
wyg : fraction massique de ’acide L-glutamique dissous (solubilité a la température de travail)
)

Wi,_gly - pureté massique de ’acide L-glutamique (wy,_g, = 1) ()

En éliminant mg,, entre les équations Eq.IV.1 et Eq.IV.3, on obtient :

_ mg (WE—-Ws)+ my ws
M[,_gly théo = Eq.1V4

WL —glu—Ws

Le rendement de la cristallisation est défini sur les cristaux secs d’acide L-glutamique. Il est

égal au rapport entre la masse de cristaux formés et la masse de soluté dans I’alimentation :

’q = M qu IV.S

mg WE
Enfin pour comparer les résultats, un rendement de synthese, noté R, est calculé.

R, = —Lglu_ Eq.1V.6
my,—glu,théo
Pour certaines expériences, afin d’améliorer le contrdle de la sursaturation, la solution a été
ensemencée avec des cristaux de la forme métastable a. L’ensemencent est réalisé 1 h apres le
début de la pervaporation pour étre proche de la limite de la zone métastable et favoriser la
production des cristaux de la forme a. De plus, cet ajout permet le dépot de soluté par croissance
sur les cristaux de semence plutdt que la production de nouveaux nuclei. Ainsi, une masse
correspondant a 5% de la quantité théoriquement attendue de cristaux mrgu, calculée a partir

de I’équation IV .4 est introduite dans le réacteur.

Tableau IV. 4. Masse de semence de cristaux o ajoutée a 25°C et a 40°C

Fraction massique d’EtOH Masse de la semence a Masse de la semence a
dans le mélange initial 25°C (g) 40°C (g)
0,122 0,098 0,167
0,252 0,053 0,103
0,344 0,035 0,070
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IV.4. Résultats

Dans cette partie sont présentés les résultats obtenus sur 1’é¢tude des performances du procédé
de pervaporation pour la cristallisation de 1’acide L-glutamique. Différents parametres sont
étudiés : la pression de vide appliquée, la température de la solution, la fraction massique en

éthanol dans le mélange initial eau/éthanol et I’ajout d’une semence.

Pour chacun des parametres étudiés, le flux total de perméat est mesuré au cours du temps. Pour
toutes les expériences, la fraction massique en éthanol dans le perméat est toujours inférieure a
10%mass. au début de 1’expérience puis tend a diminuer au cours du temps. Ainsi, le flux

d’¢éthanol dans le perméat est tres faible et le flux d’eau est peu différent du flux total.

Les expériences décrites ci-dessous ont été réalisées avec des membranes HybSi® issues du
méme lot de fabrication et présentant des caractéristiques similaires. L’étude de I’influence des

parametres opératoires a été réalisée avec les membranes M1 et M2 (cf. Tableau IV.1).

IV.4.1. Bilans de matiere

Les bilans de matiere pour chacune des expériences réalisées sont donnés en annexe B1. Pour
cette partie un exemple de calcul de bilan de matiére global et partiel sur I’acide L-glutamique
est détaillé ci-dessous, pour deux expériences. Les conditions opératoires sont :
weoH,ini = 0,252, a 40°C pour une pression de 8 mbar avec et sans ensemencement. Les calculs
ont été effectués a partir des équations décrites dans la section IV.3.5 et sont présentés dans les

tableaux IV.5 a IV.10.

Pour I’expérience réalisée sans ensemencement :
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Tableau IV. 5. Bilan matiere global

Entrée
Masse de solvants mg(1-wg) (g) 937,00
Masse d’acide L-glutamique introduite mi-gju,ini () 7,15
Fraction massique d’acide L-glutamique initiale wg (-) 7,77.1073
Masse de la solution mg (g) 944,15
Sortie
Masse de solution filtrée mso (g) 850,36
Masse de cristaux secs mp-giu (g) 0,764
Fraction massique d’acide L-glutamique ws (-) 5,40.10°3
Masse de rétentat mg (g) 851,13
Evaporation
Masse perméat myv (g) 53,79
Bilan matieére global
Masse en entrée mg (g) 944,15
Masse en sortie (mgr + my) (g) 904,92
Pertes (%) 4,34

La fraction massique d’acide L-glutamique en entrée (wg) prise en compte dans le calcul des
bilans de matiere a été mesurée par extrait sec en début d’expérience en prélevant un échantillon
de la solution. Pour toutes les expériences les valeurs de fractions massiques mesurées sont
proches des valeurs théoriques. En revanche, pour les fractions massiques d’acide L-glutamique
en sortie (ws), la solubilité a été utilisée comme donnée de calcul car les extraits secs ne
correspondaient pas aux valeurs attendues, c’est-a-dire que les résultats obtenus étaient

inférieurs a la solubilité.

Tableau IV. 6. Bilan matié¢re sur I’acide L-glutamique

Bilan matiere sur ’acide L-glutamique

Masse de cristaux a produire mp-giu,théo (g) 2,538

Masse de cristaux obtenus mr.gju (g) 0,764
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Tableau IV. 7. Rendement de cristallisation n et rendement de synthese R

Rendements
Rendement de cristallisation 1 (%) 10,41
Rendement de synthese Rs (%) 30,10
Pour I’expérience réalisée avec ensemencement :
Tableau IV. 8. Bilan matiere global
Entrée
Masse de solvants mg(1-wg) (g) 937,00
Masse d’acide L-glutamique introduite mi.-gju,ini () 7,25
Fraction massique d’acide L-glutamique initiale wg (-) 7,740.10°3
Masse de la solution mg (g) 944,25
Sortie
Masse de solution filtrée msor (g) 842,54
Masse de cristaux secs mp-giu (g) 0,812
Fraction massique d’acide L-glutamique ws (-) 5,407.10°3
Masse de rétentat mg (g) 843,35
Evaporation
Masse évaporée my (g) 59,14
Bilan matiére global
Masse en entrée mg (g) 944,49
Masse en sortie (mgr + my) (g) 902,48
Pertes (%) 4,63
Tableau IV. 9. Bilan matiere sur I’acide L-glutamique
Bilan matiére sur I’acide L-glutamique
Masse de cristaux a produire mp-giu,théo () 2,536
Masse de cristaux obtenus mr-giu (g) 0,812
Masse de cristaux sur la membrane (g) (eau de lavage) 0,225
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Tableau IV. 10. Rendement de cristallisation 1 et rendement de synthése Rs

Rendements

Rendement de cristallisation 1 (%) 14,19
Rendement de synthese Rs (%) 40,89

Pour cette expérience, des extraits secs réalisés sur les eaux de ringage de la membrane ont été
effectués pour estimer la quantité de cristaux perdus au niveau de la membrane et des tuyaux
qui y sont reliés. Pour cela, 2 L d’eau distillée ont été utilisées et 3 échantillons ont été pesés
puis placés a I’étuve pendant 24 h avant d’étre retirés, mis dans un dessiccateur puis pesés pour

déterminer I’extrait sec.

La quantité moyenne de cristaux récupérés dans les eaux de ringage est égale a 0,225 g.

Pour les deux bilans matieres présentés, les masses de cristaux récupérés sont loin des masses
de cristaux attendus théoriquement (mr gu = 0,764 g et mr-giu,théo = 2,538 g soit environ 30% de
la masse théorique pour 1’expérience réalisée sans ensemencement et mpgw = 0,812 g et mr-
gluthéo = 2,536 g soit environ 40% de la masse attendue pour I’expérience réalisée avec
ensemencement). Les rendements de cristallisation sont également faibles de I’ordre de 10% et

14%.

Ces faibles quantités de cristaux et rendements sont en partie dues au fait que les masses
attendues sont tres petites et que les risques de pertes dans le systeme sont €levés (dépot sur les
parois du réacteur, sur I’agitateur, dans les tuyaux pour la circulation de la solution et a la
surface de la membrane). Toutefois, ce bilan permet de confirmer, comme attendu, le dépot de
cristaux a la surface de la membrane durant I’expérience et donc la présence d’un phénomene
de colmatage en plus du phénomene de polarisation de concentration. Ces deux phénomenes
auront probablement une influence sur les performances du procédé, celle-ci pourra étre plus

ou moins importante en fonction des conditions opératoires étudiées.

IV.4.2. Evolution des performances des membranes HybSi®

La comparaison des performances des membranes M1, M2 et M3 a été effectuée avec des
membranes « neuves », c’est-a-dire pour une premicre utilisation en présence d’acide L-
glutamique. Les différents essais ont été réalisés dans les mémes conditions : pour
wEgwoH,ini = 0,252 a 25°C et Pperméac =3 mbar pour chaque membrane M1, M2 et M3. Ces
membranes ont été au préalable caractérisées en pervaporation seule et ont montré des facteurs

de séparation eau/éthanol similaires (cf. Chapitre III, section IIL.5.2).
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Figure IV. 1. Evolution du flux de perméat en fonction du temps pour Wgiom,ini = 0,252 2

25°C et Pperméat = 3 mbar avec des membranes « neuves »

Comme le montre la figure IV.1, le flux de perméat pour les trois membranes évolue de la
méme maniere jusqu’a 4 h de pervaporation avec un flux initial proche de 2 200 g/(m2.h) qui
diminue apres 2 h jusqu’a un flux de 2 039 g/(m2.h) pour M1, 2 075 g/(m2.h) pour M2 et
2 006 g/(m2.h) pour M3. Le flux de perméat reste ensuite relativement stable pour les
membranes M1 et M3 apres 8 h. En revanche, une diminution significative est observée pour
la membrane M2 apres 4 h de pervaporation, le flux diminue de 1 923 g/(m2.h) a 960 g/(m2.h).
Comme mentionné précédemment, la diminution du flux peut s’expliquer par différents
phénomenes de polarisation de concentration et/ou de colmatage. Ces phénomenes apparaissent
plus ou moins rapidement pour les mémes conditions expérimentales. La faible variation du

flux n’a été observée qu’a la premiere utilisation des membranes.
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Figure IV. 2. Evolution du flux de perméat en fonction du temps pour Wgom,ini = 0,252 2

25°C et Pperméat = 3 mbar avec la membrane M1 apres plusieurs utilisations

Par ailleurs, une diminution des performances de la membrane a ét€ constatée apres plusieurs
utilisations, ceci malgré un lavage répété de la membrane suivi d’un essai de séparation d’un
mélange eau/éthanol par pervaporation. L’objectif de cet essai de pervaporation est de vérifier
le facteur de séparation de la membrane et le flux de perméat. La figure IV.2 met en avant les
différences de flux obtenues apres plusieurs utilisations de la membrane M1. La figure IV.2
montre I’évolution du flux de perméat au cours du temps lors de la 1°° utilisation et apres 7
utilisations. Les flux initiaux passent de 2 181 g/(m2.h) et 1 100 g/(m2.h) entre la 1% et 1a 7°™®
utilisation. Les flux se stabilisent autour de 2 000 g/(m2.h) et 600 g/(m2.h) apres 8 h. Ainsi, le

flux est divisé par 3 apres 7 utilisations.

Ce résultat suggere un colmatage, une polarisation de concentration ou une modification de la
surface des membranes HybSi® lors de la pervaporation couplée 2 la cristallisation par des
cristaux d’acide L-glutamique et/ou 1’adsorption d’acide L-glutamique a la surface de la

membrane.

Cependant, I’importante différence entre le comportement d’une membrane neuve et une
membrane déja utilisée pourrait €tre liée a un colmatage persistant a la surface de la membrane,

ou a un changement des propriétés chimiques du matériau (Truong et al., 2013; van Veen et al.,
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2011), mais également a une possible dégradation de la surface sélective liée a la présence de

cristaux. Ces phénomenes sont discutés ci-dessous.
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Figure IV. 3. Evolution des facteurs de séparation en fonction du temps pour Wewom.ini = 0,252

a 25°C et Pperméat = 3 mbar avec la membrane M1 apres 7 utilisations

Parallélement a la diminution du flux total au cours du temps, une diminution du flux d’éthanol,
plus importante que celle du flux d’eau, est également observée et par conséquent une
augmentation du facteur de séparation eau/€thanol (cf. Figure IV.3). Apres 7 utilisations en
pervaporation couplée a la cristallisation, la membrane a toujours maintenu une grande
sélectivité vis-a-vis de l'eau avec un facteur de séparation jusqu’a 4 fois plus grand aprés 6 h de
pervaporation. Ce résultat, présenté a la figure IV.3, a été systématiquement observé pour toutes
les expériences réalisées par la suite. Ainsi, bien que le flux de perméat diminue au cours du
temps, les performances de la membrane en terme de séparation eau/éthanol augmentent.

Les résultats obtenus pour ces différentes expériences en terme de formes polymorphes sont

résumés dans les tableaux IV.11 et IV.12.
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Tableau IV. 11. Résumé des principaux résultats obtenus lors de la cristallisation de I’acide

L-glutamique par pervaporation pour les membranes M1, M2 et M3

Membrane M1 M2 M3
Flux total moyen
2011 1 699 1995

(g/(m*.h))

LS
Image MO ;‘
(grossissement x e ® OQ 5
5)" mt e

T oe
3%
Q“ e £

Forme
polymorphe Majoritairement o Majoritairement o Majoritairement o
obtenue

*Les images de MO ont la méme échelle : 500 um

Tableau IV. 12. Résumé des principaux résultats obtenus lors de la cristallisation de 1’acide L-

glutamique par pervaporation pour la membrane M1 a la premiere et apres 7 utilisations

Nombre d’utilisation 1¢re utilisation 7¢eme ytilisation

Flux total moyen (g/(m2.h)) 2011 669

Image MO (grossissement x 10)"

Majoritairement a et (cristaux
Forme polymorphe obtenue Majoritairement o [ visible sonde vidéo, non

quantifiable en DRX)

*Les images de MO ont la méme échelle : 200 pm.

Le tableau IV.12 montre des images obtenues au microscope optique pour les essais réalisés
dans les mémes conditions lors de la 1° et aprés 7 utilisations. Les deux essais ont permis
d’obtenir la méme forme polymorphe a, présentant un facies prismatique, et ce malgré une

différence de flux au cours de I’expérience. Le polymorphe produit dépend donc davantage des
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conditions opératoires, en l’occurrence de la composition initiale du mélange et de la
température, et peu du flux de perméat et ce, quel que soit la membrane et le nombre
d’utilisation. Il est, cependant, possible de voir que des cristaux de la forme 3 apparaissent sur
les images de MO apreés la 7°™ utilisation de la membrane. IIs ont également été détectés par la
sonde vidéo. Cependant, cette phase n’est pas présente sur le diffractogramme. Comme la limite
de détectabilité du diffractometre utilisé est de 1%mass., il est possible d’en déduire que la

fraction massique de B est inférieure a 1%.

IV.4.3. Influence de la pression de vide (ou pression au perméat)

L’influence de la pression de perméat est étudiée pour une solution de fraction massique initiale
d’éthanol wgon,ini = 0,122. La température du réacteur est fixée a 25°C, le débit d’alimentation

a 135 L/h et les pressions de consigne du coté perméat étudiées sont de 3, 8 et 10 mbar.

Pour la pression a 10 mbar, le conduit du piege a vide s’est bouché 5 min apres le début de la
pervaporation, qui marque le début de I’expérience. Plusieurs changements de piéges ont été
effectués, sans résoudre ce probleme. Ce phénomene est tres probablement di a un flux de

vapeur trop €levé. L’étude a donc été limitée a une pression de consigne maximale de 8 mbar.

3000
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Figure IV. 4. Evolution des flux de perméat en fonction du temps pour Ppermea= 3 mbar et

Pperméat = 8 l’nbaI', WEtOH, ini = 0,122 et T = 250C
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La figure IV.4 montre I’effet de la pression coté perméat sur les flux mesurés au cours du temps.
Dans les conditions opératoires testées, 'augmentation de la pression de consigne de 3 a 8 mbar
a peu d’effet sur le flux de perméat. Les deux flux sont trés proches tout au long de I’expérience
(cf. Figure IV.4). Cela est cohérent avec ce qui est reporté sur les membranes HybSi®. Mah et
al. (2014) ont montré que I’effet de la pression sur le flux de perméat est significatif a

température €élevée (a partir de 85°C) (Mah et al., 2014).

Cependant, la similarité des flux de perméat observée entre 3 et 8 mbar peut étre due au fait que
la pression de vide diminue lentement vers la pression de consigne, lorsque celle-ci est fixée a
3 mbar (cf. Figure IV.5). La figure IV.5 montre I’évolution de la pression en fonction du temps
pour une pression de consigne de 3 mbar. Durant les deux premieres heures, la pression de
perméat est proche de 8 mbar alors que la consigne est fixée a 3 mbar, expliquant ainsi que des
flux observés soient égaux. La pression coté perméat diminue au cours du temps jusqu’a
atteindre une pression proche de la valeur de consigne de 3 mbar. Ceci explique la légere
différence entre les flux de perméat observée sur la figure IV.4 apres 2 h. Les flux de perméat
se rejoignent vers la fin de I’expérience, aprés 7 h. La cause est probablement un effet de
polarisation de concentration des molécules d’éthanol et d’acide L-glutamique qui
s’accumulent a la surface de la membrane de maniere plus importante a 8 mbar qu’a 3 mbar
réduisant ainsi d’autant le flux de perméat. Par ailleurs, la difficulté a atteindre la pression de
consigne lorsque celle-ci est de 3 mbar, peut s’expliquer par la forte perméabilité¢ de la
membrane HybSi® pour 1’eau, et qui expliquerait un flux élevé notamment en début

d’expérience.
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Figure IV. 5. Evolution de la pression de perméat en fonction du temps pour des pressions de

COl’lSlgl’le Pconsigne = 3 mbal‘ et Pconsigne = 8 Inbal’, WEtOH,ini = 0,122 et T = 250C

En revanche, lorsque la pression de consigne est fixée a 8 mbar, la pression c6té perméat reste
constante tout au long de I’expérience. Il faut mentionner que dans ce cas, un bouchage dans le

conduit du piege a vide est survenu a 8 h, 10 min avant le dernier prélevement.

Afin d’éviter le bouchage des pieges a vide, les expériences a 25°C sont réalisées par la suite a

une pression de consigne de 3 mbar.

Les principaux résultats obtenus pour les deux pressions €tudiées sont répertoriés dans le

tableau IV.13.
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Tableau I'V. 13. Résumé des principaux résultats obtenus lors de la cristallisation de 1’acide L-

glutamique par pervaporation en fonction de la pression de perméat
Pconisgne (mbar) 3 8

Membrane (n° utilisations) M2 (3%™ utilisation) M2 (4™ utilisation)

Flux total moyen sur 8 h

(g/(m?.h))

1417 1675

Image MO apres séchage des
cristaux a 8 h

(grossissement x 5)"

Forme polymorphe obtenue Majoritairement o Majoritairement o
*Les images de MO ont la méme échelle : 500 um.
Ainsi, ’augmentation de la pression modifie peu le flux de perméat moyen (cf. Tableau IV.13).
La forme polymorphe produite dans les deux conditions est la méme, il s’agit de la forme
métastable o qui présente un faciés prismatique. Ces résultats sont confirmés par I’analyse DRX
(cf. Figure IV.6) ou le pic caractéristique de la forme a est visible a 18,6° (2 théta), et par le

suivi réalisé in situ dans le réacteur ainsi que les observations au microscope optique (cf.

Tableau IV.13).
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Figure IV. 6. Diagramme DRX pour (A) Pperméar = 3 mbar et (B) Ppermeat = 8 mbar,

wgoH,ni = 0,122 et T = 25°C

Dans les conditions expérimentales étudiées (fraction massique initiale en éthanol

weom,ini = 0,122, température de 25°C et sursaturation ™= 1,4), la pression de perméat n’a pas

d’influence sur le polymorphe formé et la forme métastable a est préférentiellement obtenue.

IV.4.4. Influence de la température de la solution

L’influence de la température de la solution sur la cristallisation de 1’acide L-glutamique est

étudiée a 25°C et 40°C car le flux de perméat dépend fortement de ce parametre. Les autres

conditions opératoires sont une fraction massique initiale en éthanol wgwon,ni = 0,122,

pression de consigne de 8 mbar et un débit d’alimentation de 135 L/h.

La figure IV.7 présente 1’évolution des flux de perméat en fonction du temps.

une
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Figure IV. 7. Comparaison du flux total dans le perméat en fonction de la température de la

solution T=25°C et T =40°C (WetoH,ini = 0,122 et Pperméar = 8 mbar)

L’effet bénéfique de [’augmentation de la température apparait clairement en début
d’expérience. En effet, I’augmentation de la température engendre une augmentation du flux de
perméat initial de 2 347 g/(m2.h) a 4 703 g/(m2.h) respectivement a 25 et 40°C. Ce résultat est
cohérent avec ce qui est observé pour la pervaporation seule (Klinov et al., 2017; Mah et al.,

2014; van Veen et al., 2011) ou le flux de perméat augmente avec 1’augmentation de la

température.

La décroissance du flux de perméat est plus prononcée a 40°C qu’a 25°C. Par ailleurs, apres
7 h de fonctionnement, les flux de perméat atteignent des valeurs similaires autour 900 g/(m2.h).
Ce résultat suggere qu’un flux de perméat plus élevé (comme celui obtenu a 40°C) engendre
une polarisation de concentration et/ou un colmatage plus important de la membrane. Ce

phénomene sera commenté plus en détail dans la partie discussion de ce chapitre (section IV.5).
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Tableau IV. 14. Résumé des principaux résultats obtenus lors de la cristallisation de 1’acide L-

glutamique par pervaporation en fonction de la température de la solution

T (°C) 25 40
Membrane (n° utilisations) M2 (3°™ ytilisation) M2 (5°™ utilisation)

Flux total moyen (g/(m?.h))

Image MO (grossissement x 5)*

Forme polymorphe obtenue Majoritairement o Majoritairement 3

*Les images de MO ont la méme échelle : 500 um.

Ainsi, I’augmentation de température augmente de maniere significative le flux total moyen
(moyenne des flux sur 8 h de pervaporation), de 1 675 g/(m?.h) 4 25°C a2 606 g/(m*.h) 2 40°C
(cf. Tableau IV.14).

Par ailleurs, la forme polymorphe produite est différente selon la température étudiée. La forme
a est préférentiellement formée a 25°C avec un faci€s prismatique, tandis qu’a 40°C, la forme
B est obtenue avec un facies caractéristique en aiguilles tres fines. Ces résultats sont confirmés
par I’analyse DRX (cf. Figure IV.8) ot le pic caractéristique de la forme a est visible 18,6° (2
théta) pour la température de 25°C (cf. Figure IV.5 (A)) et le pic caractéristique de la forme 3
visible a 10,2° (2 théta) pour la température de 40°C (cf. Figure IV.8 (B)). La forme polymorphe
obtenue est également confirmée par le suivi réalisé in situ dans le réacteur ainsi que les

observations au microscope optique (cf. Tableau IV.14).

La température permet donc, pour cette fraction massique d’éthanol (Wgwomn,ini = 0,122), de

produire sélectivement une des deux formes polymorphes.
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Figure IV. 8. Diagramme DRX pour (A) T =25°C et (B) T = 40°C (Wgwon,ini = 0,122 et

Ppennéat = 8 mbar)

IV.4.5. Influence de la fraction massique en éthanol dans la solution

Trois fractions massiques d’¢thanol dans le mélange initial eau/éthanol sont étudi¢es afin
d’évaluer I'impact de ce parametre sur le flux de perméat et la production de cristaux. Dans un
premier temps, la température du réacteur est fixée a 25°C, le débit d’alimentation a 135 L/h et
la pression de consigne du cOté perméat a 3 mbar. Dans un second temps, cette étude est
effectuée a une température fixée a 40°C, un débit d’alimentation de 135 L/h et une pression de

consigne de 8 mbar.

IV.4.5.1. Influence de la fraction massique en éthanol : expériences réalisées a 25°C

La figure IV.9 montre 1’évolution du flux de perméat au cours du temps pour différentes
fractions massiques d’éthanol dans le mélange initial eau/éthanol. Il est important de
mentionner que la méme membrane est utilisée pour cette série d’expérience (M2) dans I’ordre
d’utilisation suivant : la premiere expérience est réalisée pour la fraction massique d’éthanol

0,252 puis pour celle a 0,344 et enfin 0,122.
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Figure IV. 9. Evolution du flux de perméat en fonction du temps pour les différentes fractions

massiques d’éthanol a T = 25°C et Pperméar= 3 mbar

Quelle que soit la fraction massique initiale en éthanol, le flux total de perméat diminue
continuellement au cours du temps. Apres 1 h d’expérience, le flux passe de 2 395 g/(m%.h) a
2 056 g/(m2.h) pour Wgwon,ini= 0,122 ; de 2 241 g/(m2.h) a 2 079 g/(m2.h) pour Wgwom,ini = 0,252 ;
de 2 070 g/(m2.h) a 1 798 g/(m2.h) pour Wgon,ini = 0,344. Cette diminution peut s’expliquer par
I’établissement d’une couche polarisée d’acide L-glutamique dissous et d’éthanol ainsi que
’apparition des premiers cristaux dans le réacteur (observations réalisées grace a la sonde vidéo

2 h apres le début de I’expérience).

Le flux total de perméat pour la fraction massique Weton.ini = 0,252 est 1égerement supérieur a
ceux obtenus avec une fractions massique initiale d’éthanol de 0,344 et de 0,122. Le résultat
attendu serait d’avoir un flux qui diminue lorsque la fraction massique en éthanol augmente,
comme observé en pervaporation seule (cf. chapitre III section II1.5.2) et avec une tendance qui

suit celle obtenue 1 h aprées le début de I’expérience.

Le résultat obtenu a wgon,ini = 0,252 est probablement dii au fait que la membrane a été utilisée
en premier pour cette fraction massique initiale d’éthanol de 0,252 puis pour les fractions
massique initiale d’éthanol de 0,344 et de 0,122. Ce phénomeéne li¢ au nombre d’utilisation de

la membrane, décrit dans la section IV.4.2, n’est pas un résultat attendu apres seulement 3

utilisations.
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Les flux de perméat moyens ainsi que les phases polymorphes produites sont répertoriés dans

le tableau I'V.15.

Tableau I'V. 15. Résumé des principaux résultats obtenus lors de la cristallisation de 1’acide L-

glutamique par pervaporation en fonction de la composition du mélange initial a 25°C

WEtOH,initiale 0,122 0,252 0,344
Membrane (n° . . .

M2 (3°™€ utilisation) M2 (1°™° utilisation) M2 (2°™¢ utilisation)
utilisations)
Flux total moyen

1417 1 699 1187

(g/(m2.h))
Image MO Pas suffisamment de

(grossissement x 5)" cristaux récupérés

Forme polymorphe o o
Majoritairement o Majoritairement a /
obtenue

*Les images de MO ont la méme échelle : 500 um.

Le flux total moyen de perméat le plus important est obtenu pour la fraction massique 0,252,
soit 1 699 g/(m2.h), avec des flux d’eau et d’éthanol respectivement de 1 647 g/(m2.h) et 52
g/(m2.h).

Les cristaux obtenus pour les fractions massiques d’éthanol 0,122 et 0,252 correspondent a la
forme o ; ils présentent un facies prismatique et sont de taille hétérogene. Ces résultats sont
confirmés par 1’analyse DRX (cf. Figure IV.10) ou le pic caractéristique de la forme o est
visible a 18,6° (2 théta), et par le suivi réalisé in situ dans le réacteur ainsi que les observations

au microscope optique.
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Figure IV. 10. Diagramme DRX pour (A) wWgwon,ini = 0,122 et (B) Wewon,ini= 0,252 a8 T =25°C

et Pperméat= 3 mbar

IV.4.5.2. Influence de la fraction massique en éthanol : expériences réalisées a 40°C

De méme que précédemment, les expériences ont été menées pour les trois fractions massiques
d’éthanol 0,122 ; 0,252 et 0,344 a une température de 40°C et une pression de consigne de

8 mbar. La méme membrane est utilisée pour cette série d’expérience (M2).

Les résultats obtenus montrent que le flux de perméat le plus important est obtenu pour la
fraction massique Weton,ini = 0,122, avec, apres 1 h d’expérience, un flux de 4 703 g/(m2.h) (cf.
Figure IV.11). Cela représente environ deux fois le flux de perméat initial pour la fraction
massique initiale d’éthanol de 0,252 (Jiot= 2 690 g/(m2.h)) et environ trois fois le flux initial

pour la fraction massique de 0,344 (Jioe= 1 420 g/(m2.h)).
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Figure IV. 11. Evolution des flux de perméat en fonction du temps pour les différentes

fractions massiques d’éthanol a T = 40°C et Pperm¢at = 8 mbar

Tout comme pour 1’évolution des flux a 25°C, une diminution nette du flux de perméat, au
cours du temps est observée a 40°C entre 1 h et 2 h d’expérience, en particulier pour les fractions
massiques initiales 0,252 et 0,344 ou les flux se stabilisent respectivement autour de
1 250 g/(m2.h) et de 500 g/(m2.h). Cette stabilisation du flux est souvent la conséquence de
I’établissement d’une couche de polarisation a la surface de la membrane, ce phénoméne est
particulierement bien détaillé pour les procédés d’ultrafiltration et d’osmose inverse (Sablani et
al., 2001). En effet, I'adsorption ou l'accumulation de molécules présentes dans la solution sur
la surface de la membrane peuvent se produire, entrainant une diminution du flux de perméat
au cours de I’expérience (Giacobbo et al., 2018). Par ailleurs, ce phénomene de polarisation de
concentration peut étre concomitant avec I’apparition, apres la premiere heure de pervaporation,
des premiers cristaux, qui « bloqueraient » un peu plus le passage de 1’eau jusqu’a une valeur
limite.

En revanche, une diminution du flux plus importante est constatée pour la fraction massique
0,122. Dans ce cas, le flux de perméat initial est plus élevé, et les phénomenes de polarisation
de concentration et/ou de colmatage sont moins rapides. Toutefois, apres 8 h de
pervaporation/cristallisation, les flux de perméat ont des valeurs similaires quel que soit la

fraction massique d’éthanol.
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Les flux de perméat moyens pour chacune des fractions massiques initiales d’éthanol étudiées

ainsi que les phases polymorphes produites sont reportés dans le tableau IV.16.

Tableau IV. 16. Résumé des principaux résultats obtenus lors de la cristallisation de 1’acide L-

glutamique par pervaporation en fonction de la composition du mélange initial a 40°C

WEtOH,initiale 0,122 0,252 0,344
Membrane (n° . . R

M2 (5°™€ utilisation) M2 (9°™¢ utilisation) M2 (10°™€ utilisation)
utilisations)
Flux total moyen

2 606 1431 636

(g/(m2.h))
Image MO

(grossissement x 5)"

o Me¢élange o + 3 Majoritairement 3
Forme polymorphe Majoritairement 3
o : prismes Aiguilles fine +
obtenue Aiguilles fines
[ : aiguilles fines batonnets

*Les images de MO ont la méme échelle : 500 pm.

Concernant les phases polymorphes produites, il est a noter que pour les fractions massiques
initiales d’éthanol de 0,122 et de 0,344, la forme [ est présente majoritairement avec des

cristaux de taille assez hétérogene et un facies en aiguille fine.

En revanche, pour une fraction massique initiale d’éthanol de 0,252 la forme a est

prédominante avec des cristaux de forme prismatique.

Ces résultats sont confirmés par 1’analyse DRX pour les deux premieres expériences (cf. Figure
IV.12) ou le pic caractéristique de la forme B est visible a 10,2° (2 théta) et celui de la forme o
a 18,6 théta. La quantité de cristaux produits pour la fraction massique de 0,344 étant tres faible,
I’analyse DRX n’a pas pu étre effectuée pour cet échantillon. Ces résultats sont en accord avec

les observations au microscope optique et le suivi réalisé in situ dans le réacteur.
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Figure IV. 12. Digramme DRX pour (A) wWgwon,ini = 0,122 et (B) wgon,ini = 0,252 2 40°C

IV.4.6. Influence de ’ajout d’une semence de cristaux

L’ajout d’une semence de cristaux de la forme métastable o est étudié. La forme o est préférable
dans I’industrie et son ajout comme semence doit permettre de produire préférentiellement cette
forme polymorphe. La semence est ajoutée a la sursaturation (* = 1,4), 1 h apres le début de
I’expérience. La quantité introduite correspond a 5% de la masse finale théorique attendue (cf.

Tableau IV .4).

L’ensemencement permet dans une certaine mesure d’éviter la nucléation hétérogéne en
favorisant le dépot de soluté par croissance sur les cristaux de semence plutdt que la production
de nouveaux nuclei et notamment de nucléi hétérogenes. Par conséquent, I’ensemencement
permet d’augmenter la taille des cristaux mais également d’accroitre la maitrise des
polymorphes. Pour cela, la température du réacteur est, dans un premier temps, fixée a 25°C, le
débit de circulation de 1’alimentation a 135 L/h et la pression de consigne du coté perméat a
3 mbar. Dans un second temps, I’ensemencement est effectué a une température fixée a 40°C,
pour un débit de circulation de 1’alimentation de 135 L/h et une pression de consigne du coté

perméat de 8 mbar.
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De plus, un essai avec une semence de 3 est réalisé a 25°C pour Wewon,ini = 0,122, ceci afin de
confirmer que 1’ajout de la semence est effectué au bon moment et de voir si le contrdle de la

phase polymorphe peut étre maitrisé par I’ensemencement.

IV.4.6.1. Influence de I’ajout d’une semence de cristaux : expériences réalisées a 25°C

Dans un premier temps, 1I’influence de I’ajout d’une semence de cristaux de la forme o et de la
forme P est étudiée pour une fraction massique initiale d’éthanol de 0,122 ; les autres parametres
sont fixés a 25°C, le débit d’alimentation a 135 L/h et la pression de consigne du c6té perméat
a 3 mbar. Ces résultats sont comparés a ceux obtenus sans ensemencement. L’objectif est de

voir s’il est possible de mieux contrdler le polymorphe produit lorsqu’il y a ensemencement par

I’une ou I’autre phase.

Pour les expériences réalisées avec une semence de la forme o ou de la forme B, la méme
membrane (M1) est utilisée. En revanche 1’expérience réalisée sans ensemencement est

effectuée avec une membrane différente (M2).
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Figure IV. 13. Evolution des flux de perméat sans et avec ensemencement a et p pour

WEtOH,ini = 0,122 é. T = 250C et Pperméat = 3 mbar

Ainsi, les flux sans ensemencement et avec une semence de a sont treés proches, alors qu’un
flux supérieur et quasi constant est obtenu avec I’ensemencement par des cristaux de  (cf.
Figure 1V.13). Les deux expériences avec ensemencement, avec la membrane M1, sont

réalisées dans I’ordre suivant : en premier celle avec I’ajout d’une semence de B puis celle avec
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a. La solution est ensemencée 1 h apres le début de I’expérience. L’ objectif de I’ensemencement
est de favoriser le dépot du soluté par croissance sur les cristaux de semence plutdt que la
production de nouveaux nuclei permettant ainsi de limiter 1’adsorption de I’acide L-glutamique
a la surface de la membrane et donc son encrassement. Cette différence est visible entre
I’expérience réalisée avec la semence de B et celle sans ensemencement. En revanche, cela n’est
pas le cas de I’expérience avec 1’ajout d’une semence de o qui présente le flux de perméat le
plus faible. Cette différence peut étre expliquée par le vieillissement de la membrane, comme
décrit dans la section IV.4.2, ou le nombre d’utilisation de la membrane s’avére étre un facteur

important dans la diminution des flux de perméat.

Concernant les phases polymorphes, I’ensemencement avec des cristaux de la forme § a permis
d’obtenir majoritairement la forme § avec des cristaux de taille assez hétérogéne ainsi qu’un
facies en aiguilles fines et en batonnets (cf. Tableau IV.17). L’ensemencent avec la forme o a
permis de conserver le polymorphe préférentiellement obtenu sans ensemencement dans les
mémes conditions tout en augmentant la taille des cristaux produits (comparaison des
observations réalisées au microscope optique). Ces résultats sont confirmés par 1’analyse DRX

(cf. annexe B2.1).

Tableau IV. 17. Résumé des principaux résultats obtenus lors de la cristallisation de 1’acide L-

glutamique par pervaporation avec et sans ensemencement pour Wgon,ini = 0,122 a 25°C

WEtOH,ini = 0,122

Sans ensemencement Ensemencement o Ensemencement 3
Membrane (n° . . .
M2 (3°™ utilisation) M1 (5°™€ utilisation) M1 (4°™€ utilisation)
utilisation)
Flux total moyen
1417 1390 2241
(g/(m?.h))
i
» ' :
Image MO ® .* 4
. * _ ko % %
(grossissement x 5) » 9" B
©

£°Y
Y

Forme polymorphe L L C
Majoritairement o Majoritairement o Majoritairement 3
obtenue

*Les images de MO ont la méme échelle : 500 pm
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Dans un second temps, les flux de perméat obtenus a 25°C sans et avec ensemencement de
cristaux de la forme métastable a sont présentés sur la figure IV.14 pour les différentes fractions

massiques d’éthanol dans le mélange initial eau/éthanol.
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Figure IV. 14. Evolution des flux de perméat en fonction du temps (A ) avec ensemencement
et (@) sans ensemencement a 25°C et Pperméat = 3 mbar pour les fractions massiques

d’éthanol (A) wewonini = 0,122 ; (B) Wrwon.ini = 0,252 et (C) wWrion.ini = 0,344

Pour chaque fraction massique étudiée, le flux de perméat diminue suite a 1’ajout de la semence.
Cette diminution est toutefois plus marquée pour les fractions massiques initiales d’éthanol de
0,252 et 0,344. Pour wgion,ini = 0,122, les flux de perméat avec et sans ensemencement sont tres
proches, alors que, comme pour les deux autres fractions massiques, une diminution du flux

serait attendue.

Ce phénomene pourrait s’expliquer par le fait que pour les fractions massiques WgwoH,ini = 0,252
et WewoH,ni = 0,344, la méme membrane (M2) est utilisée pour les expériences avec et sans

ensemencement. En revanche, pour weom,ini = 0,122, deux membranes différentes (M1 et M2)
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ont été utilisées, ce qui pourrait expliquer la différence de flux observée avec les deux autres
fractions massiques.
Les principaux résultats obtenus pour chacune des fractions massiques initiales d’éthanol avec

et sans ensemencement sont répertoriés dans les tableaux IV.18, IV.19 et IV.20.

Tableau IV. 18. Résumé des principaux résultats obtenus lors de la cristallisation de 1’acide L-

glutamique par pervaporation avec et sans ensemencement pour Wgon,ini = 0,122 a 25°C

Sans ensemencement Avec ensemencement
WEtOH, jini 0,122
Membrane (n° utilisation) M2 (3™ utilisation) M1 (5% utilisation)
Flux total moyen (g/(m2.h)) 1417 1390
% g &
il ¢S
© ’* B ) ¥ Q@
Image MO (grossissement x 5)* iaqogo &% —»
P 2 q" '0 A ‘ ? A e ©
L °We © 9 Cp
”r 2 y
- = .i
Forme polymorphe obtenue Majoritairement o Majoritairement o

*Les images de MO ont la méme échelle : 500 um.

Tableau IV. 19. Résumé des principaux résultats obtenus lors de la cristallisation de 1’acide L-

glutamique par pervaporation avec et sans ensemencement pour wgos,ini = 0,252 a 25°C

Sans ensemencement Avec ensemencement
WEtOH, ini 0,252
Membrane (n° utilisation) M2 (1°™ utilisation) M2 (6™ utilisation)
Flux total moyen (g/(m?2.h)) 1 699 781
%
. I
Image MO (grossissement x 5)° L .;':g, "
m it
A
3%
%2 ouil
Forme polymorphe obtenue Majoritairement o Majoritairement o

*Les images de MO ont la méme échelle : 500 pm.
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Tableau I'V. 20. Résumé des principaux résultats obtenus lors de la cristallisation de 1’acide L-

glutamique par pervaporation avec et sans ensemencement pour Wewos,ini = 0,344 a 25°C

Sans ensemencement Avec ensemencement
WEtOH, ini 0,344
Membrane (n° utilisation) M2 (2°™ utilisation) M2 (7°™ utilisation)
Flux total moyen (g/(m2.h)) 1187 715
Image MO (grossissement x 5)” Pas suffisamment de cristaux %

Q

Forme polymorphe obtenue / Majoritairement o

*Les images de MO ont la méme échelle : 500 um.

Comme le montrent les tableaux IV.18, IV.19 et IV.20, la phase métastable o est
majoritairement présente a 25°C pour chacune des compositions €tudiées avec et sans
ensemencement. A méme échelle, une nette augmentation de la taille des cristaux est constatée
apres ensemencement (cf. Tableaux IV.18, IV.19 et IV.20). Par ailleurs, pour les expériences
réalisées avec ensemencement, des traces de cristaux de la forme stable § sont détectées grace
au suivi in situ dans le réacteur et quelques cristaux ont pu étre observés par MO. Ces résultats

sont confirmés par analyse DRX (cf. annexe B2.1 et B2.2).

IV.4.6.2. Influence de I’ajout d’une semence de cristaux : expériences réalisées a 40°C

De méme que précédemment, les expériences ont été menées pour deux fractions massiques
d’éthanol (0,122 et 0,252) a une température de 40°C avec I’ajout d’une semence de a. Les flux

de perméat en fonction de temps sont présentés sur la figure IV.15.
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Figure IV. 15. Evolution des flux de perméat en fonction du temps (A ) avec ensemencement
et (o) sans ensemencement a 40°C et Pperméar = 8 mbar pour les fractions massiques

d’éthanol (A) weion,ini = 0,122 et (B) WEion,ini = 0,252

Les résultats obtenus pour une fraction massique initiale Wgon,ini = 0,122 montrent que le flux
de perméat est fortement influencé par I’ajout d’une semence. Sans ensemencement, le flux
diminue progressivement, d’une valeur initiale de 4 703 g/(m?.h), a un flux constant autour de
800 g/(m>.h) aprés 7 h de pervaporation. L’ajout d’une semence de cristaux aprés 1 h de
pervaporation a eu pour effet une diminution brusque du flux qui était initialement de

1 734 g/(m?.h) jusqu’a 1 005 g/(m2.h), avant de se stabiliser a environ 900 g/(m2.h).

Cet effet n’est pas observé pour weon,ini = 0,252 ou, au contraire, le flux de perméat est
légerement plus €levé pour I’expérience avec ensemencement. Une 1égere diminution du flux
est observée apres la deuxieme heure, puis les flux se stabilisent autour de 1 200 g/(m?2.h) sans
ensemencement et 1 500 g/(m?.h) lorsqu’il y a ensemencement. Cette stabilisation du flux de
permeat est souvent la conséquence de I’établissement d’une couche de polarisation a la surface
de la membrane. Pour conclure, 1I’ajout d’une semence n’a pas eu I’effet escompté dans le sens
ou cela n’a pas permis d’augmenter le flux de perméat et/ou de réduire la polarisation de
concentration et le colmatage en surface puisque des flux plus faibles que les expériences
réalisées sans ensemencement sont obtenus (en particulier pour Wgwon,ini = 0,122). De plus,
I’effet du vieillissement de la membrane impacte significativement les flux de perméat rendant

les résultats difficiles a comparer.
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Tableau IV. 21. Résumé des principaux résultats obtenus lors de la cristallisation de 1’acide L-
glutamique par pervaporation en fonction de I’ajout d’une semence de o, Wgwon,ni= 0,122 2

40°C

Sans ensemencement Avec ensemencement

WEtOH, jini 0,122

Membrane (n° utilisation) M2 (5™ utilisation) M2 (11°™ utilisation)

1045

Flux total moyen (g/(m?.h))

Image MO (grossissement x 5)*

Forme polymorphe obtenue Majoritairement 3 M¢élange a et B
*Les images de MO ont la méme échelle : 5S00pm
Tableau IV. 22. Résumé des principaux résultats obtenus lors de la cristallisation de 1’acide L-

glutamique par pervaporation en fonction de 1’ajout d’une semence de o pour Weon,ini = 0,252
a40°C

Sans ensemencement Avec ensemencement
WEtOH, ini 0,252
Membrane (n° utilisation) M2 (9°™¢ utilisation) M2 (11°™ utilisation)
Flux total moyen (g/(mZ2.h)) 1431 1573

Image MO (grossissement x 5)*

Forme polymorphe obtenue Me¢élange a et 3 Me¢élange a et B

*Les images de MO ont la méme échelle : 500 um

Comme le montrent les tableaux IV.21 et IV.22, pour les expériences réalisées a

wewoH,ni = 0,122, I’ensemencement avec des cristaux de a n’a pas permis de produire la forme
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a a 40°C mais d’avoir un mélange des deux formes polymorphes. Dans ce cas, il aurait été
préférable d’ensemencer avec des cristaux de B pour améliorer la quantité de cristaux produits,
car la forme stable 3 correspond au polymorphe préférentiellement obtenu dans ces conditions.
Concernant 1’essai avec une fraction massique Wegwonini = 0,252, sans ensemencement, une
présence importante de cristaux de la forme métastable a est observée. L’ajout d’une semence
du polymorphe a en début d’expérience devrait favoriser préférentiellement la formation de
cette phase. Cependant, comme le montrent les images réalisées par MO (cf. Tableaux IV.21 et
IV.22) ainsi que les analyses DRX, de plus gros cristaux des deux formes polymorphes sont

obtenus (cf. DRX en annexe B2.3 et B2.4).

En résumé de cette partie, I’ajout d’une semence de cristaux de la forme a, pour les expériences
réalisées a 25 et a 40°C avait pour objectif d’éviter la nucléation hétérogene, augmenter la taille
des cristaux et accroitre la maitrise des polymorphes.

A 25°C, I’ajout de la semence de o a permis, dans une certaine mesure, d’augmenter la taille
des cristaux qui, initialement, étaient de la forme a pour les fractions massiques Weion,ini = 0,122

et WEoH.ini = 0,252.

Une seule expérience avec 1’ajout d’une semence de B a été réalisée pour la fraction massique
d’éthanol weon,ini = 0,122 a 25°C, cette expérience a conduit a la formation de la phase stable
B alors qu’initialement, pour cette fraction massique et a cette température, la forme o est

préférentiellement obtenue.

Enfin, a 40°C, la semence de a a permis de conserver la forme métastable initialement obtenue
et d’augmenter la taille des cristaux pour la fraction massique 0,252. En revanche, pour

wewoH,ini = 0,122, 1l n’a pas été possible d’obtenir la forme a.

IV.5. Discussion

La discussion des résultats présentés précédemment porte successivement sur la variation du
flux de perméat, 1’adsorption d’acide L-glutamique a la surface des membranes (i.e. le
colmatage de la membrane), I’influence des parametres opératoires sur la masse de cristaux

produits et sur les formes polymorphes obtenues.

IV.5.1. Variation du flux de perméat

Lors de la premiére utilisation d’une membrane HybSi® pour une expérience de
pervaporation/cristallisation, le flux de perméat reste constant pendant 8 h, avec seulement une

légere diminution au cours du temps, sauf dans le cas de la membrane M2 (cf. Figure IV.13).
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Une diminution plus importante du flux au cours de temps est observée apres la premicre
utilisation. Un comportement similaire a été décrit dans la littérature pour la déshydratation de
solvants organiques par pervaporation (Mah et al., 2014; van Veen et al., 2011) mais pas de
maniere aussi importante et difficilement comparable puisque, dans notre cas, la pervaporation

est associée a la cristallisation.

Les résultats expérimentaux décrits dans le chapitre III, sur la pervaporation de mélanges
eau/éthanol, n’ont pas montré de variation significative du flux aprés 5 h, quelle que soit la
fraction massique ¢étudiée. Ceci indique que 1’éthanol n’est pas a I’origine de cette importante
diminution du flux au cours du temps. Ainsi, la présence de 1’acide L-glutamique dans la
solution influence directement le flux de perméat.

Une explication possible est que l'adsorption d’acide L-glutamique et la formation de cristaux
a la surface de la membrane ralentissent progressivement le transport de l'eau a travers la

membrane, comme représenté sur la figure IV.16.
Plusieurs phénomenes peuvent expliquer la diminution du flux de perméat :

(i) la diffusion préférentielle des molécules d'eau a travers la membrane hydrophile
contribue a créer une couche de molécules d’éthanol et d’acide L-glutamique polarisée
et concentrée a la surface de la membrane. Cette couche condensée de molécules,
accumulée a la surface de la membrane, provoque, dans une certaine mesure, « un
blocage » et réduit considérablement la disponibilité de la surface effective de la
membrane. La formation de cette couche limite permettrait d’expliquer 1I’obtention d’un

flux de perméat stable apres 1 h ou 2 h, pour certaines conditions expérimentales.

(i1) 'écoulement tangentiel ne permet pas de fournir une force de cisaillement suffisante
pour "balayer" les molécules qui sont accumulées en une fine couche a la surface de la

membrane, et ce, méme si le régime d’écoulement est turbulent ;

(iii) parallelement, la formation des cristaux au voisinage et a la surface de la
membrane, puisque c’est le lieu ou la sursaturation est la plus élevée, contribue
davantage a la diminution du flux au cours du temps par I’ajout d’un phénomene de
colmatage de surface. Ce phénomene est d’autant plus plausible car lors de
I’évaporation de 1’eau a travers de la membrane, un refroidissement local a la surface
est obtenu, conduisant ainsi a une cristallisation au voisinage de la membrane plus

rapide.
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Figure IV. 16. Illustration du processus de pervaporation couplé a la cristallisation avec

polarisation de la concentration

Lorsque ces phénomenes sont irréversibles, la régénération de la membrane n’est pas suffisante
pour restaurer le flux initial et les performances de la membrane diminuent avec le nombre

d’utilisation.

IV.5.2 Adsorption de I’acide L-glutamique a la surface des membranes HybSi®

Comme mentionné dans la section IV.4.6, une diminution du flux de perméat est observée au
cours des expériences mais également aprés plusieurs utilisations des membranes HybSi®.
L’adsorption d’acide L-glutamique a la surface de la membrane pourrait €tre une explication a

ce phénomene de colmatage de surface.

La figure IV.17 montre la structure chimique de I’eau, de 1’éthanol, de 1’acide L-glutamique et

du BTESM (précurseur de la membrane HybSi®).

Eau Ethanol Acide L-glutamique
o] o]
' [T
/O\ c: /C\ /C\H/C\
H H he” oH HO . ci OH
2
NH,
18,02 g/mol 46,07 g/mol 147,13 g/mol

Bis(TriEthoxySilyl)Méthane (BTESM)

340,17 g/mol

Figure IV. 17. Structure chimique de 1’eau, I’éthanol, I’acide L-glutamique et du BTESM

(précurseur de la membrane HybSi®)

L’acide L-glutamique est présent en solution sous différentes formes (cf. Figure IV.18). Pour

un pH inférieur a 2,19, I’acide L-glutamique est cationique avec une charge positive sur I’atome
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d’azote. Pour un pH supérieur a 4,25, il est présent sous sa forme anionique avec une charge
négative sur le groupement carboxyle. Enfin, pour un pH compris entre 2,19 et 4,25, I’acide L-
glutamique est sous forme zwitterionique avec une charge positive sur I’atome d’azote et une
charge négative sur le groupement carboxyle. Des mesures de pH de solutions d’acide L-

glutamique dans les mélanges eau/éthanol étudiés ont été effectuées pour déterminer la forme
o (o] o} o}
| | I
C
¢ - H-7 N, - SN -

H
HO/ \/\T/ \OH — W HO \/\T 0 # HO (|3 (¢]

NH3 NHs NH,

* pKa; =2,19 pKa, = 4,25

0O—O0
O—0

présente en solution. Comme le pH mesuré est autour de 3,5, I’acide L-glutamique est présent
sous sa forme zwitterionique. Cette forme favorise des interactions de type ionique ou

hydrogene.

Figure IV. 18. Structures chimiques des formes de 1’acide L-glutamique obtenues pour

différents pH

Par ailleurs, le BTESM, dont la structure chimique est représentée sur la figure IV.17, est un
précurseur appartenant a la famille des organoalkoxysilanes. Selon les différentes positions des
groupes organiques (CHz et CH3) dans les réseaux d'organosilice, le BTESM peut étre divisé
en deux catégories : (1) en position de pont (Si-CH>-Si) et (2) en position terminale (Si-CHz3)
(Zhang et al., 2021). Ces deux catégories sont présentées sur la figure IV.19. Les groupes
organiques de type pont peuvent étre considérés comme des "espaceurs” entre les atomes de Si
qui font partie de la structure des réseaux d'organosilice. Si les groupes organiques sont placés
en position terminale (Si-CH3), ils n'agissent pas comme des espaceurs entre les atomes de Si
adjacents et remplissent facilement les pores créés par la structure de la silice (cf. Figure IV.19)

(Dral and ten Elshof, 2018).
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Figure IV. 19. Schéma des précurseurs organoalkoxysilanes de type pont et terminal et de

leurs réseaux organosiliciés dérivés (Zhang et al., 2021)

Dans les deux cas, il y a des groupements -OH libres a la surface de la membrane, responsables
de sa nature hydrophile. Ces derniers sont capables d’interagir avec les molécules d’acide L-
glutamique et former des liaisons hydrogenes avec les groupements -COOH. Ce phénomene a
été décrit précédemment pour la déshydratation d’un systeme couplant réaction-estérification
de l'acrylate d'éthyle a partir de I’acide acrylique grace a des membranes en PVA (Truong et
al., 2013). L’¢tude de stabilit¢ de ces membranes a été réalisée en comparant les résultats
obtenus avec une membrane neuve et une membrane vieillie artificiellement. Les analyses
effectuées, par spectroscopie infrarouge de la couche active de membrane, ont montré un
changement apres un mois de pervaporation en continue. Les groupements -OH ont diminué
tandis qu’une présence importance du groupement C=0 a été détectée. Cela est probablement
d@i a une réaction entre le groupement -OH de la membrane avec ’acide acrylique (Truong et

al., 2013).

De ce fait, I’adsorption des molécules d’acide L-glutamique sur la membrane peut conduire a

une diminution conséquente du flux de perméat au cours de I’expérience. De plus, les molécules
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dissoutes d’acide L-glutamique peuvent favoriser la formation de nucléi hétérogenes a la

surface de la membrane, car la solution est localement tres sursaturée. Ces nucléi pourraient

ensuite s’étaler contribuant ainsi a diminuer davantage le flux a travers la membrane. Cette

adsorption peut conduire a une diminution des performances de la membrane apres un certain

nombre d’utilisation, voir méme a la dégradation de la fine couche sélective des membranes

HybSi® (aprés une douzaine d’utilisation pour la membrane M2, les flux et facteurs de

séparation ont été divisés par 2).

IV.5.3. Influence des parametres opératoires sur la phase polymorphe obtenue

Les tableaux V.23 et IV.24 présentent un récapitulatif des formes polymorphes obtenues pour

les fractions massiques en éthanol dans le mélange initial de 0,122 et 0,252.

Tableau IV. 23. Récapitulatif des formes polymorphes obtenues pour Weton,ini = 0,122

Parametres opératoires

Polymorphes obtenus

Pression de perméat (mbar)

Majoritairement la forme o

Majoritairement la forme o

25

Température (°C)
40

Majoritairement la forme o

Majoritairement la forme f3

sans

Ensemencement a 25°C o

Majoritairement la forme o
Majoritairement la forme o

Majoritairement la forme 3

sans

Ensemencement a 40°C

Majoritairement la forme f3
Meélange o et B mais

majoritairement 3
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Tableau IV. 24. Récapitulatif des formes polymorphes obtenues pour weom,ini = 0,252

Parametres opératoires Polymorphes obtenus

sans Majoritairement la forme o
Ensemencement a 25°C —
o Majoritairement la forme o

M¢élange o et B mais
sans '
majoritairement o
Ensemencement a 40°C
Mélange o et f mais

majoritairement o

La température a une influence significative sur l'apparition de la forme polymorphe a ou

notamment pour la fraction massique 0,122.

En effet, a 25°C, la forme métastable o est majoritairement présente tandis qu’a 40°C, le
polymorphe majoritairement obtenu est la forme stable . En revanche, I’augmentation de la
pression de 3 a 8 mbar ne modifie pas la forme polymorphique obtenue, qui est la forme
métastable o pour cette méme fraction massique (cf. tableau IV.23).

Toutefois, pour la fraction massique initiale d’éthanol wgon,ini = 0,252, c’est un mélange des
deux formes polymorphes a et B qui est obtenu avec majoritairement la forme a a 25 et a 40°C

(cf. DRX en annexe C2.2 et C2.4 et tableau 1V.24).

Ces observations sont en accord avec les résultats de la littérature (Scholl et al., 2006; Tahri et
al., 2016). En effet, I’un des parametres clés dans la cristallisation des polymorphes de 1’acide
L-glutamique semble étre la température. Selon les travaux de Tahri et al. (2019) a basse
température (= 5°C) et a faible sursaturation, la nucléation et la croissance du polymorphe o
étant beaucoup plus rapides, une cristallisation préférentielle de cette forme est observée. Ce
comportement suit la régle des phases d'Ostwald. A haute température (> 40°C) et a faible
sursaturation, le taux de nucléation de la forme a est lent et le taux de croissance de la forme 3
est plus important, ce qui peut justifier la prédominance de la forme B (Tahri et al., 2016). Dans
notre cas, des cristaux de la forme métastable a se sont formés spontanément a 25°C pour les
fractions massique WgoH,ini = 0,122 et Wgon,ini = 0,252 et a 40°C pour wgwon,ini = 0,252. L’ajout
de I’antisolvant dans le mélange initial décale donc sensiblement le domaine de nucléation de
la forme métastable a. C’est pourquoi a haute température et a fraction massique d’éthanol plus

grande (WgwoH,ini = 0,252), la forme a est observée.
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Tahri et al. (2019) proposent une explication cinétique de la regle des phases d'Ostwald, basée
sur un mécanisme de mdrissement original se produisant entre les différents clusters de
polymorphes (Tahri et al., 2019). Selon les auteurs, dans les premiers stades de la cristallisation,
a I'échelle nanométrique, les deux polymorphes nucléent en méme temps. Cependant, en raison
de la croissance rapide des clusters de la phase métastable qui consomment la sursaturation, les
clusters a croissance lente du polymorphe stable se retrouvent sous-saturés et se dissolvent. Ce
comportement est illustré par la figure IV.20. Par conséquent, dans les cas ou la différence les
cinétiques de croissances entre les polymorphes est élevée alors que leurs concentrations a
I'équilibre sont proches, 1'effet Gibbs-Thomson peut favoriser la cristallisation du polymorphe
métastable au détriment du polymorphe stable, conduisant ainsi a 1'observation macroscopique

de la régle des phases d’Ostwald.

-~ Growth
(O]
N
n
_g Critical size of B
o —
& ;
Y Dissolution
Nucleation

812} Time t

Figure IV. 20. Illustration de la compétition entre les formes a et f de I’acide L-glutamique

(Tahri et al., 2019)

Parmi les nombreux parametres impliqués dans la cristallisation des polymorphes, le
mécanisme de mirissement suggéré qui se produit entre les polymorphes semble jouer un role
important. La prise en compte du mécanisme de mirissement entre les polymorphes pourrait
étre utile pour leur criblage ou pour le contrdle de la phase polymorphe obtenue dans les

procédés industriels.
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IV.6. Conclusion

Ce chapitre décrit le procédé de pervaporation appliqué a la cristallisation de 1’acide L-
glutamique. Les objectifs sont de déterminer les parametres expérimentaux permettant de mieux
contrdler les propriétés finales du produit a cristalliser (taille des cristaux et forme polymorphe)

et d’identifier les parametres limitant du procédé.

Les membranes hydrophiles hybrides HybSi® permettent d’obtenir un flux d’eau suffisant pour
générer la cristallisation. Cependant la surface effective de la membrane est tres petite, les temps
de manipulation sont par conséquent longs et les rendements de cristallisation restent faibles.
La température s’avére €tre le paramétre ayant le plus d’effets sur la sélectivité de la membrane
ainsi que sur la sélectivité des phases polymorphes produites.

Par ailleurs, une diminution importante du flux de perméat en fonction de temps est obtenue
pour des conditions expérimentales ou le flux initial est élevé. Une stabilisation du flux apres
1 h ou 2 h de pervaporation est en revanche observée, pour des valeurs initiales de flux plus
faibles. Le flux de perméat diminue également avec le nombre d’utilisation de la membrane, la
régénération ne permettant pas de retrouver la valeur initiale du flux. L’obtention d’un flux
stabilisé apres 1 h ou 2 h de pervaporation/cristallisation peut s’expliquer par la formation d’une
couche limite a la surface de la membrane. Ce résultat est la conséquence de deux principaux
phénomenes : la polarisation de concentration des molécules d’éthanol et d’acide L-glutamique
+ I’adsorption des molécules d’acide L-glutamique dissoutes associées a un colmatage de la

membrane par leur cristallisation a sa surface (sursaturation localement tres élevée).

Ces deux phénomenes, colmatage et polarisation de concentration, contribuent apres plusieurs
utilisations, a diminuer les performances de la membrane et par conséquent du procédé.

En conclusion, les résultats obtenus ont permis de démontrer la faisabilité du procédé de
pervaporation appliqué a la cristallisation. L’obtention préférentielle d’une forme polymorphe
est réalisée par un choix approprié de la température et de la fraction massique en éthanol dans

le mélange initial eau/éthanol.

Il a été constaté que le polymorphe formé n’est pas directement dépendant du flux de perméat
récupéré mais dépend davantage des conditions opératoires et particuliecrement de la fraction

massique d’éthanol initiale et de la température.
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Conclusion générale et perspectives

La cristallisation est 1'un des procédés de production, purification et séparation le plus
couramment mis en ceuvre dans les industries chimique et pharmaceutique. Un grand nombre
de produits d'usage quotidien comme les additifs, les produits pharmaceutiques, les produits
chimiques fins, les pigments... sont commercialisés sous forme cristalline. Afin d'obtenir un
produit de haute qualité, il est important de contrdler les propriétés d’usage du produit telles
que la morphologie du cristal (forme, taille moyenne, distribution de taille), la structure
(polymorphisme) et la pureté. Ces différentes propriétés ont une influence considérable sur

l'utilisation finale du produit cristallisé.

Ainsi, le polymorphisme du cristal joue un rdle primordial, notamment dans l'industrie
pharmaceutique car les différentes formes polymorphes d'une méme substance présentent des
caractéristiques physico-chimiques différentes, et chaque forme polymorphe peut éEtre

considérée comme un produit spécifique, différent des autres.

Bien que la cristallisation ait un role majeur pour de nombreuses applications industrielles, les
procédés mis en ceuvre présentent certaines limitations qui affectent a la fois la qualité des
produits et l'efficacité du procédé. Celles-ci peuvent étre associées a un contrdle local limité de
la sursaturation, a un mélange imparfait, et a une distribution non homogene sur le volume de
la solution des points d'élimination du solvant ou d'ajout d'antisolvant. Afin d’obtenir le faciés
et la taille de cristaux désirés, il est donc nécessaire d’assurer un contrdle précis des conditions

expérimentales pour maitriser la force motrice induisant la cristallisation : la sursaturation.

Dans une optique d’intensification, par des procédés plus performants, fonctionnant en continu
ou semi-continu et facilement extrapolables, de nouveaux concepts de cristallisation, basés sur

l'utilisation de technologies membranaires, sont proposés.

Un certain nombre d’avantages rendent cette méthodologie intéressante : des cinétiques de
nucléation et de croissance bien contrdlées, une cristallisation rapide et un temps d'induction
réduit, une surface d’échange, correspondant a la surface de la membrane, favorisant la
nucléation hétérogene, un contrdle fin du niveau de sursaturation et une sélectivité des formes

polymorphes (Drioli et al., 2012).

Dans le cadre de cette étude, la pervaporation membranaire a été choisie comme procédé
innovant pour la cristallisation. Dans le domaine pharmaceutique, la pervaporation est

principalement utilisée pour la déshydratation d’effluents, la récupération de solvants et
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I’¢limination d’eau. En ce qui concerne la cristallisation, cette technique reste relativement peu
étudiée malgré les potentialités industrielles d’un procédé intensifié. Elle offre plusieurs
avantages comme un controle fin du transfert de matiere, par I'évaporation sélective du bon
solvant, fournissant ainsi la sursaturation nécessaire a la cristallisation. Les objectifs de cette
theése sont de valider la faisabilité du procédé de pervaporation membranaire pour la production
de cristaux d’acide L-glutamique, choisi comme composé modele, de vérifier la possibilité du
contrble de la phase polymorphe produite et d’identifier les phénoménes limitants les

performances du procédé.

La premiére partie de ce travail de thése a porté sur 1’étude de la solubilité des deux formes
polymorphes a et § de I'acide L-glutamique. Cette étude a été réalisée dans différents mélanges
eau/éthanol pour des températures comprises entre 283 K et 343 K et la solubilité a été mesurée
par une méthode gravimétrique. Les résultats ont montré que la solubilité de la forme stable 3
est inférieure a celle de la forme métastable a quel que soit le milieu étudié (eau ou mélanges
eau/éthanol). Il a également été mis en évidence que la solubilité des deux formes diminue avec
l'augmentation de la fraction massique en antisolvant et augmente avec 1'élévation de la
température. Ces données de solubilité ont également été modélisées par 1'équation
CNIBS/Redlich. Trois parametres li€s aux interactions binaires et ternaires entre les trois
especes (soluté, antisolvant et solvant) ont été déterminés par une analyse des moindres carrés
pour chaque systeme solvant binaire. Ce modele a donné une concordance satisfaisante pour un
mélange binaire avec des parametres optimisés. Enfin, les résultats de solubilité obtenus dans
cette partie donnent des valeurs de référence pour 1'étude de la cristallisation par le procédé de
pervaporation dans la gamme de fractions massiques en éthanol du mélange initial

weoH = 0,122, 0,252, 0,344 et 0,441.

La deuxieme partie de cette these a porté sur la détermination des performances des membranes
commerciales sélectionnées pour la séparation de mélanges eau/éthanol : une membrane
organique (PDMS), de géométrie plane, et une membrane hybride (HybSi®), de géométrie
tubulaire. Pour se faire, un pilote de pervaporation a 1’échelle laboratoire a été mis en place. Un
protocole opératoire a été développé et validé. Les résultats obtenus et présenté au chapitre III
ont permis de prendre en main et de maitriser le procédé de pervaporation et surtout de
comprendre 1’influence des propriétés des membranes et des conditions opératoires sur le flux
de perméat et le facteur de séparation. Ces résultats ont également permis d’obtenir des valeurs
de référence pour vérifier par la suite le bon état du matériau membranaire apres cristallisation

et lavage. Les résultats expérimentaux obtenus dans cette partie ont suggéré que les membranes
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HybSi® sont plus adaptées pour 1’application visée de cristallisation ; les qualités de séparation,
notamment en termes de facteur de séparation, sont supérieures a celles de la membrane PDMS
(facteur de séparation eau/éthanol de 0,19 pour les membranes PDMS et 3,48 pour les
membranes HybSi® pour wrion = 0,122). Les résultats obtenus avec la membrane HybSi® sont
en accord avec la littérature sur la gamme ¢tudiée de compositions de solution d’alimentation.
Par ailleurs, la pervaporation permet d’appauvrir le rétentat en eau et devrait donc induire la

cristallisation.

Enfin, la derniére partie de ce travail de theése décrit les résultats obtenus en pervaporation
appliquée a la cristallisation de 1’acide L-glutamique. Les objectifs sont de déterminer les
parametres expérimentaux permettant de contrdler les propriétés finales du produit a cristalliser
(taille des cristaux et forme polymorphe) et d’identifier les parameétres limitant le procédé. Les
membranes HybSi® ont permis d’obtenir un flux d’eau suffisant pour générer la cristallisation.
Cependant, la surface effective de la membrane est tres petite (47 cm?), les temps de
manipulation sont par conséquent longs (8 h). Par ailleurs, une diminution importante du flux
de perméat en fonction de temps est obtenue pour des conditions expérimentales ol le flux
initial est élevé (par exemple a 40°C et wgon = 0,122 ou le flux initial passe de 4 703 g/(m2.h)
a 821 g/(m2.h). Une stabilisation du flux apres 1 h ou 2 h de pervaporation est en revanche
observée, pour des valeurs initiales de flux plus faibles. Le flux de perméat diminue également
avec le nombre d’utilisations de la membrane, sa régénération ne permettant pas de retrouver
sa valeur initiale comme 1’ont montré les expériences réalisées a la premiere utilisation de la
membrane et aprés 7 utilisations. En effet, les flux initiaux (1°° heure de pervaporation)
passaient de 2 181 g/(m2.h) et 1 100 g/(m2.h) entre la 1% et la 7°™ utilisation. Ces flux se
stabilisent ensuite autour de 2 000 g/(m2.h) et 600 g/(m2.h) apres 8 h. Ainsi, le flux est divisé
par 3 apres 7 utilisations. La stabilisation du flux apres 1 h ou 2 h de pervaporation/cristallisation
peut s’expliquer par la formation d’une couche de polarisation a la surface de la membrane
générée par les molécules d’éthanol et d’acide L-glutamique dissoutes. Ce phénomene de
polarisation est probablement associé a du colmatage a la surface de la membrane (sursaturation
localement tres élevée et température plus basse en raison de la vaporisation de I’eau). Ces deux
phénomenes contribuent a diminuer le flux d’eau dans le perméat. D’un point de vue
production, leur effet sur la masse de cristaux produites, et donc sur le rendement de
cristallisation, sera treés probablement significatif. En effet, la masse de cristaux produite dépend
de la sursaturation générée et celle-ci est directement fonction du flux de solvant traversant la

membrane.
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Concernant le polymorphisme, les deux polymorphes ont pu étre obtenus préférentiellement
suivant les conditions expérimentales testées. Il a été constaté que le polymorphe formé n’est
pas directement dépendant du flux de perméat récupéré mais dépend davantage des conditions

opératoires et particuliecrement de la fraction massique d’éthanol initiale et de la température.

En conclusion, les résultats obtenus ont démontré la faisabilité du procédé de pervaporation
appliqué a la cristallisation. L’obtention préférentielle d’une forme polymorphe est réalisée par
un choix approprié des conditions opératoires. Toutefois, des phénomenes de polarisation de
concentration et de colmatage apparaissent et sont responsables de la diminution des

performances du procédé.

Perspectives

Le développement d’un procédé¢ de cristallisation continu et intensifi¢ constitue un grand enjeu
industriel. La cristallisation par procédé membranaire, ici par pervaporation, s’inscrit dans cette
axe et propose le développement d’une technologie de rupture et les résultats obtenus ouvrent

des perspectives importantes.

Cette étude a validé la faisabilité de ce procédé pour la cristallisation de I’acide L-glutamique
dans des mélanges eau/éthanol de différentes compositions. Cependant, les résultats obtenus
ont montré que le choix des conditions opératoires, notamment hydrodynamiques, ainsi que la
compréhension fondamentale des interactions physico-chimiques entre la membrane, le soluté
et de la couche limite de polarisation, sont cruciales pour améliorer les performances du

procédé.

Ainsi, il serait intéressant de réaliser une étude approfondie sur les potentielles interactions
entre les membranes et les produits d’intérét a cristalliser. En effet, les baisses de flux de
perméat et le vieillissement rapide des membranes HybSi® aprés leur utilisation pour une
application en cristallisation suggerent I’adsorption d’acide L-glutamique a la surface de la
membrane ainsi que le colmatage par des cristaux. L’observation de I’état de la surface d’une
membrane utilisée et d’une membrane neuve, par microscopie ¢lectronique a balayage et/ou
spectroscopie infrarouge (Truong et al., 2013) pourrait &tre envisagée. De méme, une
caractérisation poussée de la surface du matériau avant et aprés différents temps d’utilisation
permettrait de quantifier la modification des propriétés de surface de la membrane en fonction

du temps (réorientation des groupements en surface, rugosité de la surface, ...).
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D’autre part, I’augmentation du débit d’alimentation (et du taux de cisaillement a la surface de
la membrane) pourrait permettre de créer des conditions hydrodynamiques favorables pour
limiter les phénomenes de polarisation de concentration et de colmatage. D’autres alternatives

pourraient étre envisagées comme une amélioration du protocole de lavage.

Les expériences réalisées ont également mis en lumiere la durée importante (8 h) de
fonctionnement pour obtenir un résultat quantifiable. Aussi, il serait intéressant d’étudier dans
quelle mesure 1’augmentation de la surface effective de la membrane permettrait de diminuer
dans un premier temps cette durée d’expérience. En effet, des flux de perméat plus importants
induiraient des temps d’induction plus courts et par conséquent une cristallisation plus rapide.

Quel effet cela aurait-il sur la phase polymorphe cristallisée et sur son facies ?

Dans un second temps, lorsque le procédé sera plus développé, il faudra certainement faire un
compromis entre le colit d’investissement du procédé et le colit opératoire : un grand nombre
de membrane pésera probablement sur le colit d’investissement et son entretien pésera
¢galement sur le colit opératoire. La question sera de savoir ou se situe I’équilibre entre durée
d’expérience (colt énergétique) et surface de membrane importante (durée d’expérience plus
courte) tout en maintenant des propriétés d’usages conformes au cahier des charges initiales ?
Les conditions d’ajout d’une semence (temps, quantité...) doivent par ailleurs étre affinées.

Certaines expériences réalisées n’ont pas permis d’isoler la phase polymorphe ensemenceée.

La validation du procédé pour d’autres composés est €¢galement a prévoir et notamment avec
des composés présentant une solubilité plus élevée. D’une part, les masses de cristaux produites
devraient étre supérieures ; d’autre part, cela permettrait surtout de travailler avec des taux de
sursaturation plus importants. Ceci peut engendrer une croissance plus rapide de I’une des faces

du cristal.

Enfin, la viabilité du procédé a I’échelle industrielle passera par la caractérisation des propriétés
d’usage du solide formé mais également par une comparaison des performances avec la
technologie de référence. Toutefois, la difficulté de cette tache réside dans la détermination de

données et conditions expérimentales comparables entre les deux technologies.
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Annexe A

Chapitre I11

La courbe d’étalonnage reliant la lecture faite avec la pompe péristaltique et le débit de liquide
est réalisée en calibrant le débit massique, ¢’est-a-dire en mesurant la masse de liquide délivrée

par unité de temps en fonction de chaque division.
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Figure A. 1. Courbe d’¢étalonnage de la pompe péristaltique
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Annexe B

Chapitre IV

B1. Bilans de matiéres

a) Pour D’expérience réalisée sans ensemencement avec

Pperméat = 3 mbar.

Tableau B1. 1. Bilan matiere global

WEtOH,ini = 0,122, T = 25°C et

Entrée
Masse de solvants mg(1-wg) (g) 968,50
Masse d’acide L-glutamique introduite mi-glu,ini (g) 6,817
Fraction massique d’acide L-glutamique initiale wg (-) 7,32.107
Masse de la solution mg (g) 975,31
Sortie
Masse de solution filtrée msor (g) 876,95
Masse de cristaux secs mr-gu (g) 0,42
Fraction massique d’acide L-glutamique ws (-) 4,99.10°
Masse de rétentat mg (g) 877,37
Evaporation
Masse perméat my (g) 53,26
Bilan matiere global
Masse en entrée mg (g) 975,31
Masse en sortie (mgr + my) (g) 930,68
Pertes (%) 4,80
Tableau B1. 2. Bilan maticre sur 1’acide L-glutamique
Bilan matiére sur I’acide L-glutamique
Masse de cristaux a produire mp-giu,théo (g) 2,552
Masse de cristaux obtenus mr.gju (g) 0,420
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Tableau B1. 3. Rendement de cristallisation 1 et rendement de synthése Rs

Rendements

Rendement de cristallisation 1 (%)

5,88

Rendement de synthese Rs (%)

16,45

b) Pour ’expérience réalisée sans ensemencement avec weton,ni = 0,252, T = 25°C et

Pperméat = 3 mbar.

Tableau B1. 4. Bilan matiere global

Entrée
Masse de solvants mg(1-wg) (g) 937,00
Masse d’acide L-glutamique introduite my-gju,ini () 3,708
Fraction massique d’acide L-glutamique initiale wg (-) 4,07.10°
Masse de la solution mg (g) 940,71
Sortie
Masse de solution filtrée msol (g) 828,791
Masse de cristaux secs mpgiu (g) 0,224
Fraction massique d’acide L-glutamique ws (-) 2,81.10°3
Masse de rétentat mg (g) 829,01
Evaporation
Masse perméat my (g) 63,89
Bilan matiere global
Masse en entrée mg (g) 940,71
Masse en sortie (mr + mv) (g) 892,91
Pertes (%) 5,35
Tableau B1. 5. Bilan maticre sur 1’acide L-glutamique
Bilan matiére sur I’acide L-glutamique
Masse de cristaux a produire mp-giu,théo (g) 1,360
Masse de cristaux obtenus mp-gu (g) 0,224
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Tableau B1. 6. Rendement de cristallisation 1 et rendement de synthése Rs

Rendements

Rendement de cristallisation 1 (%)

5,86

Rendement de synthese Rs (%)

16,47

¢) Pour D’expérience réalisée sans ensemencement avec wWetoH,ini = 0,344, T = 25°C et

Pperméat = 3 mbar.

Tableau B1. 7. Bilan matiere global

Entrée
Masse de solvants mg(1-wg) (g) 916,00
Masse d’acide L-glutamique introduite my-gju,ini () 2,471
Fraction massique d’acide L-glutamique initiale wg (-) 2,74.10°3
Masse de la solution mg (g) 918,47
Sortie
Masse de solution filtrée msol (g) 833,009
Masse de cristaux secs mr-glu (g) 0,020
Fraction massique d’acide L-glutamique ws (-) 1,92.10°3
Masse de rétentat mg (g) 833,03
Evaporation
Masse perméat my (g) 44,63
Bilan matiére global
Masse en entrée mg (g) 918,47
Masse en sortie (mgr + my) (g) 877,66
Pertes (%) 4,65
Tableau B1. 8. Bilan maticre sur 1’acide L-glutamique
Bilan matiére sur I’acide L-glutamique
Masse de cristaux a produire mp-giu,théo (g) 0,839
Masse de cristaux obtenus mp-gu (g) 0,020
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Tableau B1. 9. Rendement de cristallisation n et rendement de syntheése Rg

Rendements

Rendement de cristallisation 1 (%)

0,80

Rendement de synthese Rs (%)

2,38

d) Pour ’expérience réalisée avec ensemencement de f§ pour weton,ini = 0,122, T = 25°C et

Pperméat = 3 mbar.

Tableau B1. 10. Bilan matiere global

Entrée
Masse de solvants mg(1-wg) (g) 968,50
Masse d’acide L-glutamique introduite my gl ini (g) 7,793
Fraction massique d’acide L-glutamique initiale wg (-) 7,24.107
Masse de la solution mg (g) 979,29
Sortie
Masse de solution filtrée msor (g) 837,76
Masse de cristaux secs mr-glu (g) 1,050
Fraction massique d’acide L-glutamique ws (-) 4,99.10°
Masse de rétentat mg (g) 838,81
Evaporation
Masse perméat mv (g) 84,25
Bilan matiére global
Masse en entrée mg (g) 976,29
Masse en sortie (mgr + my) (g) 923,06
Pertes (%) 5,77
Tableau B1. 11. Bilan matiere sur ’acide L-glutamique
Bilan matiére sur I’acide L-glutamique
Masse de cristaux a produire mr giu,théo (g) 2,637
Masse de cristaux obtenus mr gl (g) 1,050




Tableau B1. 12. Rendement de cristallisation 1 et rendement de synthese R

Rendements

Rendement de cristallisation 1 (%)

14,84

Rendement de synthese Rs (%)

39,81

e) Pour ’expérience réalisée avec ensemencement de o pour wetomn,ini = 0,122, T = 25°C et

Pperméat = 3 mbar.

Tableau B1. 13. Bilan matiere global

Entrée
Masse de solvants mg(1-wg) (g) 968,50
Masse d’acide L-glutamique introduite mp giu,ini (g) 7,799
Fraction massique d’acide L-glutamique initiale wg (-) 7,99.10°3
Masse de la solution mg (g) 979,30
Sortie
Masse de solution filtrée msol (g) 877,68
Masse de cristaux secs mr-glu (g) 0,859
Fraction massique d’acide L-glutamique ws (-) 4,99.10°
Masse de rétentat mg (g) 878,53
Evaporation
Masse perméat my (g) 84,25
Bilan matiére global
Masse en entrée mg (g) 976,30
Masse en sortie (mgr + my) (g) 930,81
Pertes (%) 4,89
Tableau B1. 14. Bilan mati¢re sur I’acide L-glutamique
Bilan matiére sur I’acide L-glutamique
Masse de cristaux a produire mp-giu,théo (g) 3,206
Masse de cristaux obtenus mr-giu (g) 0,859
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Tableau B1. 15. Rendement de cristallisation n et rendement de synthese R

Rendements

Rendement de cristallisation 1 (%)

11,01

Rendement de synthese Rs (%)

26,80

f) Pour I’expérience réalisée avec ensemencement de o pour weton,ini = 0,252, T = 25°C et

Pperméat = 3 mbar.

Tableau B1. 16. Bilan matiere global

Entrée
Masse de solvants mg(1-wg) (g) 937,00
Masse d’acide L-glutamique introduite my-gju,ini () 3,742
Fraction massique d’acide L-glutamique initiale wg (-) 4,06.107
Masse de la solution mg (g) 940,74
Sortie
Masse de solution filtrée msol (g) 877,17
Masse de cristaux secs mr-glu (g) 0,312
Fraction massique d’acide L-glutamique ws (-) 2,81.10°3
Masse de rétentat mg (g) 887,48
Evaporation
Masse perméat my (g) 29,37
Bilan matiére global
Masse en entrée mg (g) 940,4
Masse en sortie (mgr + my) (g) 916,85
Pertes (%) 2,61
Tableau B1. 17. Bilan mati¢re sur I’acide L-glutamique
Bilan matiére sur I’acide L-glutamique
Masse de cristaux a produire mp-giu,théo (g) 1,261
Masse de cristaux obtenus mp-gu (g) 0,312
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Tableau B1. 18. Rendement de cristallisation n et rendement de synthese R

Rendements

Rendement de cristallisation 1 (%)

8,16

Rendement de synthese Rs (%)

24,75

g) Pour ’expérience réalisée avec ensemencement de o pour weton,ini = 0,344, T = 25°C et

Pperméat = 3 mbar.

Tableau B1. 19. Bilan matiere global

Entrée
Masse de solvants mg(1-wg) (g) 916,00
Masse d’acide L-glutamique introduite my-gju,ini () 2,507
Fraction massique d’acide L-glutamique initiale wg (-) 2,73.10°3
Masse de la solution mg (g) 918,51
Sortie
Masse de solution filtrée msol (g) 851,18
Masse de cristaux secs mr-glu (g) 0,070
Fraction massique d’acide L-glutamique ws (-) 1,92.10°3
Masse de rétentat mg (g) 851,25
Evaporation
Masse perméat my (g) 26,90
Bilan matieére global
Masse en entrée mg (g) 918,51
Masse en sortie (mgr + my) (g) 878,15
Pertes (%) 4,60
Tableau B1. 20. Bilan matiere sur ’acide L-glutamique
Bilan matiére sur I’acide L-glutamique
Masse de cristaux a produire mp-giu,théo () 0,797
Masse de cristaux obtenus mr gl (g) 0,070
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Tableau B1. 21. Rendement de cristallisation 1 et rendement de synthese R

Rendements

Rendement de cristallisation 1 (%)

2,79

Rendement de synthese Rs (%)

8,79

h) Pour DI’expérience réalisée sans ensemencement avec weton,ni = 0,122, T = 40°C et

Pperméat = 8 mbar.

Tableau B1. 22. Bilan matiere global

Entrée
Masse de solvants mg(1-wg) (g) 968,50
Masse d’acide L-glutamique introduite my-gju,ini () 11,603
Fraction massique d’acide L-glutamique initiale wg (-) 1,21.10
Masse de la solution mg (g) 980,10
Sortie
Masse de solution filtrée msol (g) 824,15
Masse de cristaux secs mpgiu (g) 2,214
Fraction massique d’acide L-glutamique ws (-) 8,45.1073
Masse de rétentat mg (g) 828,37
Evaporation
Masse perméat my (g) 97,60
Bilan matiere global
Masse en entrée mg (g) 980,10
Masse en sortie (mgr + my) (g) 923,97
Pertes (%) 6,08
Tableau B1. 23. Bilan mati¢re sur I’acide L-glutamique
Bilan matiére sur I’acide L-glutamique
Masse de cristaux a produire mp-giu,théo (g) 4,453
Masse de cristaux obtenus mr-giu (g) 2,214
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Tableau B1. 24. Rendement de cristallisation n et rendement de synthese R

Rendements

Rendement de cristallisation 1 (%)

18,65

Rendement de synthese Rs (%)

49,72

i) Pour P’expérience réalisée sans ensemencement avec WetoH,ini = 0,344, T = 40°C et

Pperméat = 8 mbar.

Tableau B1. 25. Bilan matiere global

Entrée
Masse de solvants mg(1-wg) (g) 916,00
Masse d’acide L-glutamique introduite mi.-gju,ini () 4,148
Fraction massique d’acide L-glutamique initiale wg (-) 4,51.10°
Masse de la solution mg (g) 920,15
Sortie
Masse de solution filtrée msol (g) 851,48
Masse de cristaux secs mr-glu (g) 0,046
Fraction massique d’acide L-glutamique ws (-) 3,79.10°3
Masse de rétentat mg (g) 851,52
Evaporation
Masse perméat my (g) 23,90
Bilan matiere global
Masse en entrée mg (g) 920,15
Masse en sortie (mgr + my) (g) 875,42
Pertes (%) 5,11
Tableau B1. 26. Bilan mati¢re sur I’acide L-glutamique
Bilan matiére sur I’acide L-glutamique
Masse de cristaux a produire mp-giu,théo (g) 0,750
Masse de cristaux obtenus mp-gu (g) 0,046
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Tableau B1. 27. Rendement de cristallisation 1 et rendement de synthese R

Rendements

Rendement de cristallisation 1 (%)

1,11

Rendement de synthese Rs (%)

6,13

j) Pour Pexpérience réalisée avec ensemencement de o pour wetom,ini = 0,122, T = 40°C et

Pperméat = 8 mbar.

Tableau B1. 28. Bilan matiere global

Entrée
Masse de solvants mg(1-wg) (g) 968,50
Masse d’acide L-glutamique introduite my-gju,ini () 11,768
Fraction massique d’acide L-glutamique initiale wg (-) 1,20.10
Masse de la solution mg (g) 980,27
Sortie
Masse de solution filtrée msol (g) 904,22
Masse de cristaux secs mr-glu (g) 0,570
Fraction massique d’acide L-glutamique ws (-) 8,45.1073
Masse de rétentat mg (g) 904,78
Evaporation
Masse perméat my (g) 39,28
Bilan matiere global
Masse en entrée mg (g) 980,27
Masse en sortie (mgr + my) (g) 944,07
Pertes (%) 3,83
Tableau B1. 29. Bilan mati¢re sur I’acide L-glutamique
Bilan matiére sur I’acide L-glutamique
Masse de cristaux a produire mp-giu,théo (g) 3,845
Masse de cristaux obtenus mr-giu (g) 0,570
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Tableau B1. 30. Rendement de cristallisation 1 et rendement de synthese R

Rendements

Rendement de cristallisation 1 (%) 4,84
Rendement de synthese Rs (%) 14,82

k) Pour I’expérience réalisée avec ensemencement de o pour weton,ini = 0,344, T = 40°C et

Pperméat = 8 mbar.

Tableau B1. 31. Bilan matiere global

Entrée
Masse de solvants mg(1-wg) (g) 916,00
Masse d’acide L-glutamique introduite mp giu,ini (g) 4,962
Fraction massique d’acide L-glutamique initiale wg (-) 5,55.10°3
Masse de la solution mg (g) 920,96
Sortie
Masse de solution filtrée msol (g) 827,36
Masse de cristaux secs mr-glu (g) 0,430
Fraction massique d’acide L-glutamique ws (-) 3,79.10°3
Masse de rétentat mg (g) 827,78
Evaporation
Masse perméat my (g) 52,65
Bilan matiere global
Masse en entrée mg (g) 920,96
Masse en sortie (mgr + my) (g) 880,44
Pertes (%) 4,60

Tableau B1. 32. Bilan mati¢re sur I’acide L-glutamique

Bilan matiére sur I’acide L-glutamique

Masse de cristaux a produire mp-giu,théo (g) 1,851

Masse de cristaux obtenus mp-gu (g) 0,430
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Tableau B1. 33. Rendement de cristallisation n et rendement de synthese R

Rendements

Rendement de cristallisation 1 (%) 8,33
Rendement de synthese Rs (%) 23,12
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B2. Diagrammes DRX
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Figure B2. 1. Diagramme DRX pour (A) sans ensemencement, (B) avec semence a et (C)

avec semence B (Wewon,ini = 0,122 et T = 25°C et Pperméar = 3 mbar)
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Figure B2. 2. Diagramme DRX pour (A) sans ensemencement et (B) avec semence a et

(WEtOH’ini = 0,252 et T = 250C et Pperméat = 3 mbal‘)
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In this work the solubility of the metastable a-form and the stable p-form of L-Glutamic acid in pure water and in
different water/ethanol mixtures at high concentrations of ethanol is measured by analytical gravimetric
method. The experiments are carried out over a temperature ranging from 283 to 343 K. The experimental results
show that the solubility of the stable p-form is lower than the metastable a-form regardless of the solvent studied
(water or water/ethanol mixtures). The results also highlight that the solubility of both polymorphs decreases
with the increase of the antisolvent concentration and increases with the temperature rising. Based on the data

obtained, the enthalpy and the entropy of dissolution are estimated thanks to the empirical Van’t Hoff corre-
lation. The solubility data of both polymorphs is then correlated by Combined Nearly Ideal Binary Solution
(CNIBS/Redlich-Kister) equation and the parameters are determined for the temperature studied.

1. Introduction

Crystallization is an important unit operation in pharmaceutical in-
dustry. It is involved during the process of intermediates products sep-
aration and in the final step of active pharmaceutical ingredients
manufacturing. Therefore, it represents one of the most sensitive steps in
order to reach the desired therapeutic objectives of the final compound.
Indeed, properties such as crystal size distribution (CSD), crystal shape,
purity and particularly polymorphism have to be perfectly controlled
[1]. In fact, the crystallization of a single molecule can lead to different
crystalline polymorphs depending on the nature of the crystallization (in
the melt state or in solution) and the operating conditions (supersatu-
ration, temperature, nature of the solvent, impurities...) [2]. They have
the same chemical composition but exhibit different physical, mechan-
ical and thermal properties such as melting point, density, compress-
ibility, hardness and crystal morphology, as well as solubility and
consequently different dissolution rates [1,3,4].

These differences in physical properties can have a significant impact
on the stability, the bioavailability (activity/toxicity), the shape of the
active ingredient [5] and also on the filtration and the tableting pro-
cesses of pharmaceutical and chemical products. A revealing example of
the lack of control of polymorphism is about the production of the drug
Norvir®, having Ritonavir as active ingredient, by Abott laboratory. The
industrial production of this compound was stopped following the un-
expected appearance of a more stable form. The crystallization of the
metastable form obtained was difficult using seeding or priming [6].

* Corresponding author.
E-mail address: elodie.chabanon@univ-lyonl.fr (E. Chabanon).
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Since the crystallization of a selected polymorph is crucial, it is
necessary to have an efficient and reliable production process for the
targeted polymorph [7].

The current issue is to develop methods enabling a good control of
CSD and polymorphisms. Nowadays, antisolvent crystallization in stir-
red reactor is the most implemented technique at the industrial scale
[8]. In spite of the process robustness, micro-mixing heterogeneity can
be encountered, affecting the production repeatability, the final product
homogeneity [9] or even the polymorphic phase formed. To limit these
problems, reverse antisolvent crystallization is proposed as an alterna-
tive method, i.e. the solvent is selectively removed from a solvent/
antisolvent solution in order to increase the supersaturation and induce
the nucleation. This technique might have some advantages: higher
yield, limited phase transition allowing better control of polymorphism
and more uniform supersaturation. But, the knowledge of the solubility
data of polymorphs in the solvent/antisolvent mixtures is essential to the
crystallization process and product quality control. That is the purpose
of this study.

L-Glutamic acid, one of the main amino acids used in pharmaceutical
and food industries [10], has been chosen as a model compound. This
molecule crystallizes under two well-known monotropic polymorphs:
the stable polymorph p and the metastable polymorph «, wherein the
B-form is needle-like in shape and the a-form is prismatic. The solubility
data of both polymorphs in pure water at different temperatures has
already been determined in previous works [11-13]. Also, some studies
reported the solubility data of a-form and p-form in different solvent/
antisolvent mixtures [10,12,14]. However, the data in water/ethanol
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Nomenclature

List of symbol

X molar fraction (mol.mol ™)

m mass (g)

M molecular weight (g.mol %)

AHy enthalpy of dissolution (kJ.mol™ 1)
AH; enthalpy of fusion (kJ.mol™1)

ASq entropy of dissolution (kJ .mol LK™
AS¢ entropy of fusion (kJ.mol LK
R gas constant (J .mol LK)

T temperature (K)

AG, heat capacity (J.mol LK™

List of indices

i polymorphic form o or p

o a-polymorph of L-Glutamic acid

B B-polymorph of L-Glutamic acid
EtOH Ethanol

w water

mixtures are still limited and therefore more consistent results are
needed, especially at high ethanol concentration.

In the present work, the solubility data of a-form and f-form of L-
Glutamic acid in water/ethanol solutions are measured by a gravimetric
method. The enthalpy and the entropy of dissolution of both polymorphs
are then determined based on regression of the solubility data thanks to
the Van’t Hoff equation. Finally, the experimental data in the investi-
gated water/ethanol mixtures are correlated with the thermodynamic
model CNIBS/Redlich-Kister based on three parameters. These param-
eters are related to the binary and ternary interactions between the three
species (solute, antisolvent and solvent) and are determined as function
of the temperature.
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2. Experimental section
2.1. Materials

The stable p polymorph of L-Glutamic acid, purchased from Sigma
Aldrich Co. Ltd (Lot BCBT9726, purity > 99.5%), absolute anhydrous
ethanol for analytical grade from Carlo Erba Reagent S.A.S (chemical
purity > 99.9%) and ultrapure water (resistivity = 18.2mQ.cm) are used
to perform the solubility measurements reported below.

2.2. Preparation of a L-glutamic acid

First of all, a sample of the commercial L-Glutamic acid is analyzed
by X-Ray Diffraction (XRD) in order to confirm the presence of the stable
phase p only. The pure a-form is obtained following the protocol
described by Tahri et al. [11]. For this purpose, an aqueous solution of L-
Glutamic acid (15 g/kg of solvent) is rapidly cooled from 50 °Cto 5 °C at
a rate of —1.5 °C/min and under constant stirring. After about 1 h at
5 °C, the nucleation and the growth of the a-form occurs and can be
observed thanks to a video probe (EZProbe® 12005) immersed in the
reactor. The suspension is then quickly filtered and dried at room tem-
perature. Optical Microscopy (OM) observations are first carried out to
identify the crystals obtained. Then, XRD and Scanning Electron Mi-
croscopy (SEM) analyses are achieved to confirm the presence of the
desired polymorphic form and to observe its morphology, respectively.
The XRD patterns are recorded on a Bruker D8 Advance Diffractometer
at room temperature with Cu Ka radiation of wavelength 1.54060 A, a
tube voltage of 40 kV and a tube current of 40 mA. The diffraction
spectra are recorded by a step scanning method at 2 Theta values be-
tween 5° and 50° with a step size of 0.02°. The SEM analyses are carried
out with a FEI Quanta 250 FEG microscope. The crystals are deposited
on a flat steel holder before being sputtered with 20 nm of copper under
high vacuum and then observed under an accelerating voltage of 15KV.

Fig. 1. presents the observations obtained by OM and SEM. It is worth
noting that, as expected, the a-form is prismatic while the p-form is

Fig. 1. OM (top) and SEM (bottom) micrographs of the stable f-form (al, a2) and the metastable a-form (b1, b2) of L-Glutamic acid.
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needle-like. Fig. 2. represents the XRD patterns of both polymorphs. The
patterns show the presence of only one polymorph in each case.

2.3. Apparatus and procedure for the solubility measurement

The solubility measurements are, first, performed in pure water and
compared with the data available in the literature in order to validate
the experimental protocol. Then, solubility of both polymorphs are
measured in different water/ethanol solutions with xgioy the initial
molar fraction of ethanol determined in the absence of L-Glutamic acid
and ranging from 0 to 31.9% (0 to 54.5 %wt). To achieve that, a slurry of
a-form or p-form is prepared by adding an excess of solute to the solvent
mixture in a 100 mL stirred double jacketed reactor. The reactor (cf.
Fig. 3) is equipped with a condenser to avoid any solvent evaporation
during the heating phase and agitated with a 3-blade mixel TT® pro-
peller. The temperature is controlled by a bath circulation thermostat
(ministat 230, Huber, Germany) equipped with a pt100 sensor and
checked by a Platinum resistance thermometer using a multimeter
(2700 multimeter, Keithley, US).

The composition of the saturated solution is determined by gravi-
metric method which has already been reported in several studies to
measure the solubility of L-Glutamic acid [10-12].
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Fig. 4. Thermodynamic equilibrium study of o and p-forms at 283 K in pure water (A) and in xgion = 0.236 (@).
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(+) solubility in water in [11] and [12].
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Fig. 6. Van’t Hoff plot for o and p forms in (¢) pure water; (@) Xgiong = 0.051; (<) Xgron = 0.116; (A) Xgron = 0.171; (M) Xgion = 0.236; (X) Xgion = 0.319.

The first step is to determine the time required for the solution to
reach the thermodynamic equilibrium. This has been done at the lowest
temperature studied (283 K) since the kinetic should be the lowest at this
temperature. An excess of solid is added to the solution and two samples
are collected every 1 h, with a 2 mL pipette equipped with a filter, and
then, placed in an oven at 358 K for 24 h. All the samples are weighted
before and after drying (at room temperature), using an analytical bal-
ance (XA105 DualRange, Mettler Toledo, Switzerland) with + 0.01 mg
accuracy, and the solubility of L-Glutamic acid is deduced. Based on the
results obtained (cf. Fig. 4), the duration of 2 h30 for pure water and 2 h
for water/ethanol mixtures, whatever the molar fraction of ethanol
(Xgton), are selected to measure the solubility of both polymorphs be-
tween 283 K and 343 K following the same gravimetric method
described above [11,12,15].

Since «a is the metastable form in the whole studied temperature
domain, it was important to ensure that no phase transition towards
B-form occurred during o polymorph solubility measurement [16]. Thus,
the suspension was monitored with an in-situ video probe directly
immersed in the stirred vessel and suspension samples were regularly
withdrawn and observed by OM (optical microscopy). In fact, for

temperature above 323 K and ethanol molar fraction under 0.171, it was
observed that the phase transition had started at the time of the solu-
bility measurement. This is consistent with the spontaneous nucleation
of p-form obtained by cooling crystallization [11]. However, the disso-
lution rate of o-form is faster than the growth rate of p-form. As a
consequence, although both phases are present in suspension, the so-
lution concentration remained close to the a-polymorph solubility
[12,17,18]. This is also in agreement with the Van’t Hoff plot of a-form
solubility (see Fig. 6), which does not show any change in slope in the
whole temperature domain and whatever the solvent mixture compo-
sition. Besides, Long et al. [10] and Tahri et al. [11] have already
measured the a-polymorph solubility at temperatures up to 343 K in
pure ethanol and pure water respectively. It will be seen below, that the
a-form solubility in water presented in this work is close to the results
reported by Tahri et al. Finally, it has to be mentioned that no phase
transition, or much slower phase transition, is observed during the
experiment for an ethanol molar fraction higher than 0.236, even for a
temperature above 333 K. Indeed, it is well-known that phase transitions
are slowed down when solubility is very low.

The molar fraction solubility (x;) of each polymorph of L-Glutamic
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Table 1

Molar fraction solubility of a-form (x,) and p-form (xg) in pure water and in
water/ethanol mixtures with different molar fractions of ethanol (xgon) as a
function of temperature T.

T 10*x 10*x T 10*x 10*x T 10*x 10%x
(K) X Xp K) Xa Xp X) Xo Xp
Pure water Xgtoy = 0.051 Xgtog = 0.116
283  7.69 5.15 283  3.63 3.18 283 214 1.76
293 11.40  7.81 293 585 5.06 293 313 2.88

303 16.45 11.82 303 9.50 7.54 303 5.42 4.53
313 23.33 17.11 313 14.21 10.67 313  8.69 7.12
323 33.51 24.17 323 20.67 16.69 323 13.29 11.16
333 44.90 33.87 333 30.82 23.64 333 19.96 16.27
343 61.30 47.01 343 43.19 34.95 343 29.64 24.17

Xgron = 0.171 Xgron = 0.236 Xgron = 0.319

283  1.38 1.18 283 1.14 1.09 283 0.82 0.93
293 243 1.99 293  1.82 1.65 293 137 1.41
303  3.98 3.25 303 295 2.45 303  2.00 1.98
313 633 5.18 313 4.60 3.79 313 3.29 2.79
323 9.64 7.85 323 6.96 5.43 323 4.64 3.98
333 1429 1174 333 1032  7.80 333 6.52 5.62
343 21.32  17.62 343 1507 11.76 343 9.57 7.94

T (K) 10%x x4 10%x x;
Pure EtOH
283 0.28 0.11
293 0.44 0.17
303 1.12 0.21
313 2.43 0.33
323 3.68 0.38

acid (i = a or B) in the solvent mixtures is calculated as follow:

mi/Mi

= (@]
m; /M; + my, /M, 4+ mgon/Meon

X

Where m;, my,, and mgoy represent the mass (in g) of dissolved L-
Glutamic acid, water and ethanol, respectively and M;, M,, and Mg,oy are
the molecular weights (in g.mol’l) of L-Glutamic acid, water and
ethanol, respectively.

The error of the solubility measurements is estimated by taking 10
samples at the same temperature. The standard deviation is then
calculated, divided by the square root of the number of samples and
multiplied by 2.262 (which corresponds to a confidence level of 95%).
The error obtained is + 5.03 10°.

3. Result and discussion
3.1. Solubility data

In this work, the solubility data of both polymorphs of L-Glutamic
acid in pure water and in water/ethanol mixtures are investigated on a
temperature range from 283 K to 343 K. The crystal shape is checked by
OM observation for each measurement.

The results obtained are listed in Table 1 and presented in Fig. 5
where x4 and xp represent the molar fraction solubility of a-form and

Table 2
Dissolution enthalpy and entropy of o and f forms of L-Glutamic acid in different
water/ethanol mixtures.

a-form p-form
Xpon  AHq (kJ. ASq (kJ. R? AHy (kJ. ASq (kJ. R?
mol 1) mol 'K mol™ 1) mol 'K 1)
0 27.96 39.03 0.9997  29.66 41.82 0.9999
0.051  33.30 51.85 0.9998  31.92 45.66 0.9982
0.116 35.99 56.38 0.9981 35.27 52.59 0.9997
0.171  35.51 55.29 0.9998  36.24 52.81 0.9999
0.236  34.86 47.51 0.9998  31.82 36.21 0.9983
0.319 3273 37.52 0.9990  28.54 23.47 0.9983
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B-form, respectively, and xgioy denotes the molar fraction of ethanol in
the solvent mixture (without considering the L-Glutamic acid).

As it can be seen on Fig. 5, the solubility data reached in pure water
in this work are in good agreement with the data available in the liter-
ature [11,12].

Table 1 shows that the solubility of both polymorphs increases with
increasing the temperature. Another point is that the a-form has a higher
solubility than the p-form over the entire temperature range studied,
confirming, thus, that p-form is the thermodynamically stable form and
o the metastable one. However, it can be noticed from Table 1 that the
solubility of the stable f-form and the a-form are 0.93 and 0.82
respectively at T = 283 K and xgion = 0.319. Similarly, the solubility of
the stable p-form and the a-form are 1.4 and 1.37 respectively at T =
293 K and xgiog = 0.319. These solubilities are not in agreement with
the respective stability of a and B forms. Nevertheless, at such high
concentrations of ethanol and low temperatures, the solubilities of both
polymorphs are extremely low and are nearly similar: the difference
between the two values is within the error range of + 5.03 10,

According to the results obtained, it has to be noted that the solu-
bility of the polymorphs decreases with the increase of the antisolvent, i.
e. the ethanol, concentration.

The relative standard deviation (RSD) of the solubility measurements
of a-form and p-form are calculated based on the results obtained by the
Eq. (2):

RSD = 2% 100 with o, —

Xi

(2)

where o; is the standard deviation of the solubility measurement
(mol/mol) at temperature T, x; andx; are respectively the solubility
value and the average solubility (mol/mol) of the polymorph i (i.e. a or
B), n is the number of samples.

For instance, the RSD is about 3.07% and 3.05% for 0.236 ethanol
molar fraction at 283 K for o and p forms respectively, and 0.7% and
0.89% in pure water at 283 K for a and p forms respectively. These
values are less than 5%, indicating the validity of the solubility
measurements.

3.2. Solubility correlation

3.2.1. Van’t Hoff empirical correlation

In order to confirm the results obtained, the solubility data of both
polymorphs at different temperatures is correlated by the Van’t Hoff
equation.

The Van’t Hoff equation is the representation of the neperien loga-
rithm of the molar fraction solubility x; of each polymorph as a function
of the reciprocal absolute temperature for each composition studied (cf.
Fig. 6). It is a simplification of the rigorous thermodynamics equation
given below [10] :

T T
AHg T 1 1 AC,
In(xiy;) = “RT {1 _T_J “RT /ACp dT+E TpdT 3)
Ty Ty

Where x; is the molar fraction (-) of L-Glutamic acid polymorph i (i.e.
a or B) in the solution at equilibrium, vy, is the activity coefficient in the
solution at equilibrium (-), T is the absolute temperature (K), AH; and T
are, respectively, the enthalpy (kJ.mol™!) and the temperature of fusion
(K) of the considered polymorph, R is the ideal gas constant (J.mol .
K1) and AC, is the difference between the heat capacity of the
considered polymorph in the molten and the solid state (J.mol L.K™1).
In the Eq. (3), the first term on the right side is more important than the
other two terms containing AC,,, which are often negligible and leads to
the following equation (assuming AC, ~ 0) [2,10] :
e =4[y T s

“RT| W) RT R @
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Table 3
Fitting parameters of Eq. (7) for a and f forms in different water/ethanol mixtures.
o-form p-form

T (K) Fo Fy Fy 10°rmsd Fo F, Fo 10°rmsd
283 —5.400 —3.020 —1.689 2.55 —3.536 —1.908 —0.970 1.49
293 —5.209 —2.891 —1.596 3.18 —3.185 —1.661 —0.790 1.65
303 —4.870 —2.551 —1.298 1.68 —2.997 —1.548 —0.720 1.41
313 —4.674 —2.357 —-1.130 1.05 —2.827 —1.427 —0.635 2.84
323 —4.502 —2.237 —1.044 3.45 —2.206 -1.017 —0.347 2.13

The activity coefficient vy, is linked to the excess Gibbs free energy.
Since the Gibbs free energy of dissolution is the sum of the excess Gibbs
free energy and of the Gibbs free energy of fusion, Eq. (4) can then be
rewritten by introducing the enthalpy and the entropy of dissolution
AH, and AS,, respectively. This leads to a reasonable simplification of
Eq. (3) which is commonly used [2] :

AHy  ASq4

li:—
e RT R

5

Fig. 6 shows the Van’t Hoff plots obtained for this work. It has to be
noted that the curves present a good linearity and have the same trend
for each solvent mixture. From the slope and the intercept point of the
resulting straight lines, the enthalpy and the entropy of dissolution of
both polymorphs in each water/ethanol solutions are determined. The
results are reported in Table 2. Assuming that the slopes have the
physical significance indicated by Eq. (5) (i.e. -AHg), the difference in
slopes reflects the differences in heats of dissolution of both polymorphs
of L-Glutamic acid according to the ethanol molar fraction.

As presented in Table 2, the enthalpy and the entropy of dissolution
of both polymorphs increase with the increase of the ethanol molar
fraction in the solvent mixture until a maximum value (at xgog = 0.116
for a-form and xgog = 0.171 for B-form) then it tends to decrease
significantly. Moreover, f-form exhibits a higher dissolution enthalpy in
water than a-form while the opposite is observed in water/ethanol
mixture, except in a water/ethanol composition xgioy of 0.171.

3.2.2. Thermodynamic modeling

The solubility data in water/ethanol mixtures are also described by
the Combined Nearly Ideal Binary Solvent CNIBS/Redlich-Kister model
suggested by Acree [19] and also used in different studies [12,20,21].

N
InX; = XyIn(x;),, + XeonIn (%) gon + XwXeon Y Fi(Xw — Xeon)* (6)
k=0

Where x,, and xgopn refer in Eq. (6) to the initial molar fraction (-)
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respectively of water and ethanol determined in the absence of L-Glu-
tamic acid polymorph i (x or ), (x;); is the molar fraction solubility of
the solute i, i.e. L-Glutamic acid polymorph, in pure solvent j (-), N is a
number ranging from O to 3 for a ternary system (-) and Fy are the pa-
rameters of the model. They relate the solute-solvent and sol-
vent-solvent interaction terms and are computed using a no-intercept
least-squares analysis for each binary solvent system (-) [21].

Eq. (6) describes how the solubility of a crystalline solute dissolved in
a binary solvent mixture evolves as a function of the composition of the
medium at a fixed temperature.

By substituting x, by (1- xgon) in Eq. (6), for N = 2 [21] and with a
subsequent rearrangement and simplification, it leads to Eq. (7):

Inx; = In(x;),, + [In(xi)goy — In(x;),, + Fo + F1 + Fy |xgon + [ — Fo — 3F,
- 5F2]X]%ZLOH +[2F + SFQ]XELOH +[- 4F2]XELOH @

To solve the equation, the solubility of the f-form in pure ethanol is
measured by the gravimetric method described above (cf. Table 1) while
the solubility values of the a-form are taken from the study of Long et al.
[10].

The values of the parameters Fy, F; et Fy of Eq. (7) are listed in
Table 3 together with the root-mean square deviation (rmsd) defined by
Eq. (8):

_ 1 - cal exp ’
rmsd = |:H iZl:(xi —X; ):| 8)

Where n is the number of experimental points, x¢is the polymorph
solubility calculated from Eq. (7) and x;** is the experimental polymorph
solubility. Both are expressed here in mol/mol.

The numerical results are presented in Fig. 7 together with the
experimental data taken from Table 3. As expected, at constant tem-
perature, the solubility of both forms of L-Glutamic acid decreases with
the increase of ethanol molar fraction. The experimental results can be
well described with the correlation (7) using two different parameter
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Fig. 7. Molar fraction solubility of a-form and p-form in binary water/ethanol mixtures at (@) T =323 K; (') T = 313 K; (A) T = 303 K; (x)T = 293 K; (¢) T = 283

K; (—) calculated from Eq. (7).
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sets for the two polymorphs. Thus, the model applied with N = 2 and
based on three parameters, is well adapted to take into account the effect
of the solvent composition on the solubility.

4. Conclusion

In this work, the solubility of both polymorphs of L-Glutamic acid in
different water/ethanol mixtures at temperature ranging between 283 K
and 343 K are measured by a gravimetric method. The results show that
the solubility of the stable p-form is lower than the metastable a-form
regardless of the medium studied (water or water/ethanol mixtures).
The results also highlight that the solubility of both forms decreases with
the increase of the antisolvent concentration and increases with the
temperature rising. The dissolution enthalpy and entropy are also esti-
mated by correlating the solubility measurements and the temperature
using the Van’t Hoff equation. The measured solubility data are modeled
by the CNIBS/Redlich equation. Three parameters linked to the binary
and ternary interactions between the three species (solute, antisolvent
and solvent) are determined using a no-intercept least-squares analysis
for each binary solvent system. This model gave a satisfactory correla-
tion for a binary mixture with optimized parameters.

Finally, the investigation of L-Glutamic acid’s solubility in this work
is prominent to the study of reverse antisolvent crystallization method
and may also provide an indication for the screening of the solvent
system in industry.
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