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Abstract

A rotating film pertraction of phenol from its dilute aqueous solutions and copper from ammoniacal dilute leach solutions are presented.
Mathematical models are developed to describe the batch pertraction processes. Using experimental results and models, the partial mass
transfer coefficients and the kinetic constants were evaluated.

Resumé

Ce travail concerne la récupération du phénol d’une solution aqueuse diluée et la récupération des ions cuivriques d’une solution
ammoniacale dans un pertracteur à films alternatifs tournants. Pour chacun des systèmes liquides triphasiques étudiés un modèle de
transfert est proposé. Les coefficients partiels de transfert de masse et les constantes cinétiques des réactions chimiques mises en jeu sont
estimés. © 2000 Elsevier Science S.A. All rights reserved.
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1. Introduction

La pertraction peut être considérée comme une des tech-
niques de séparation les plus récentes. Son principe est
identique à celui des procédés membranaires classiques,
dans lesquels la membrane solide est remplacée par une
membrane liquide. Cette technique implique un transfert de
matière dans un système triphasique liquide, constitué de
deux phases: alimentation (phase à raffiner) et phase récep-
trice (extrait) complètement miscibles entre elles, séparées
par une membrane liquide. L’objectif est le transfert de sub-
stances de l’alimentation (phase à raffiner) à travers la mem-
brane liquide vers la phase réceptrice (extrait).

La pertraction peut être considérée comme un couplage
de l’extraction et la désextraction liquide–liquide, où la
membrane liquide joue consécutivement le rôle de solvant
et de phase à raffiner. Une différence essentielle peut être
soulevée entre un solvant habituel et une membrane liq-
uide, est que celle-ci n’est qu’un intermédiaire temporaire
pour les solutés. Le rôle de zone de transition pour les
substances et la régénération en continu de la membrane,

∗ Corresponding author. Tel.:+2-31-56-71-48; fax:+2-31-56-71-85.
E-mail address:alexandrova@iutcaen.unicaen.fr (S. Alexandrova)

permettent d’utiliser des solvants (membranes liquides) de
faibles capacités. On peut citer comme exemple, la pertrac-
tion de phénol utilisant comme membrane len-nonane dont
le coefficient de partage est inférieur à 1 [1].

Dans certains domaines, tels que l’industrie hydrométal-
lurgique, l’utilisation de la pertraction permet de réaliser
des économies pouvant atteindre jusqu’à 40% [2]. Ces
économies sont réalisées d’une part grâce à la diminution
des pertes de solvant, très sélectifs et coûtants (de type
LIX, ACORGA, etc.) et d’autre part grâce à l’utilisation
d’appareils dont le nombre d’étages théoriques n’est pas
très élevé.

1.1. Techniques de pertraction

Deux types de systèmes triphasiques liquides existent.
Dans le premier type (O/W/O) les phases, réceptrice et al-
imentation, sont des phases organiques et la membrane est
une phase aqueuse Dans le second type (W/O/W) la mem-
brane est organique, tandis que l’alimentation et la phase
réceptrice sont des phases aqueuses. Le premier type de
système est utilisé essentiellement dans la séparation des
hydrocarbures [3–5], alors que le second est utilisé dans
la séparation sélective et la concentration de nombreuses
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Tableau 1
Techniques de pertraction: avantages et inconvenants

Techniques Avantages Inconvénients

Membranes volumiques (cel-
lules diffusionnelles, films
aqueux [6–13])

Surface d’́echange connue et constante Faible surface spécifique d’́echange (50 m2/m3)

Stabilit́e du ŕegime de fonctionnement Membraneépaisse et flux de matière relativement faibles.
Possibilit́e de ŕegulation des d́ebits
Insensibles aux impuretés solides
Durée de vie importante (1000 heures)
Applicables pour des solutions diluées et
concentŕees.

Membranes supportees [14,15] Surface d’échange connue et constante
(500–1000 m2/m3)

Régime de fonctionnement instable

Possibilit́e de ŕegulation des d́ebits Sensibilit́e aux impuret́es solides
Durée de vie (100 heures) Grandes pertes de charge

Efficaces uniquement pour des solutions diluées.

Doubles emulsions [16–20] Surface spécifique importante: (100–1000 m2/m3) Difficult és de formation et de destruction desémulsions
Flux de matìere importants Ńecessit́e d’ajout de tensioactifs
Faible sensibilit́e aux impuret́es solides. Courte durée de vie (20̀a 30 min).

substances métalliques ioniques (Cu2+, Cr6+, Pb6+,. . . ),
organiques (phénol, antibiotiques, acides aminées,...) et
inorganiques (NH3, HCl,. . . ).

Cet article portera sur deux systèmes de type W/O/W.
Les techniques de mise en contact de ce type de systèmes
triphasiques peuvent être classées en trois groupes prin-
cipaux: Membranes Volumiques (bulk liquid membranes,
BLM) [6–13], Membranes Supportées (supported liquid
membranes, SLM) [14,15], et Membranes Emulsionnées
(double emulsion membranes, DLM) [10,14,16–21]. Le
Tableau 1 résume les principaux avantages et inconvénients
des différentes techniques de pertraction.

Les deux principaux critères pour l’application d’une
technique de pertraction sont la surface spécifique d’échange
(S/V) et la durée de vie (τ ) des systèmes triphasiques.
L’étude bibliographique [22] a montré que

(
S

V

)
DEM

>

(
S

V

)
SLM

>

(
S

V

)
BLM

et τBLM > τSLM > τDEM (1)

Les membranes émulsionnées donnent les meilleurs résultats
(flux de matière) mais leur durée de vie est très faible par
rapport aux autres techniques. Malgré les difficultés de mise
en œuvre que présente cette technique, elle reste néanmoins
la plus utilisée pour son efficacité. Actuellement elle est
utilisée à l’échelle industrielle pour la pertraction du phénol
des solutions aqueuses diluées [19] et pour la pertraction de
Zn2+ [20].

L’inconvénient des contacteurs à membranes supportées
est le risque de perforation de la membrane sous l’effet
de la pression exercée par l’une des phases aqueuses. Ce
problème peut être limité, voir éliminé, en utilisant des sup-
ports composites avec une partie hydrophile et une partie
hydrophobe [15].

Les membranes volumiques, malgré leur relativement
faible surface d’échange ont le grand avantage de former
des systèmes triphasiques très stables en régime batch et en
régime continu.

1.2. Mécanismes de pertraction

Le transfert de matière à travers la membrane liquide
est basé sur la différence des potentiels chimiques des so-
lutés dans les deux phases de part et d’autre de celle-ci. Le
transfert du soluté se fait par diffusion moléculaire et/ou
turbulente en présence ou non de réaction chimique dans la
membrane.

Les principaux mécanismes intervenant dans les systèmes
de type W/O/W sont, soit un mécanisme simple où la mem-
brane liquide est non réactive (ammoniac [23–26]; phénol),
soit un mécanisme complexe dont certaines espèces de la
membrane liquide réagissent avec les solutés (Cu2+, Zn2+,
Pb2+). Dans les deux cas le transfert peut être couplé avec
une réaction chimique auxiliaire entre le soluté principal
et un soluté auxiliaire, qui se déroule dans la phase récep-
trice. L’excès de soluté auxiliaire assure le ‘pompage’ du
soluté principal de l’alimentation et son accumulation dans
la phase réceptrice en maintenant la force motrice de per-
traction maximale tout au long du transfert.

L’étude d’un nouveau contacteur de laboratoire — le per-
tracteur à films alternatifs tournants pour la déphénolisation
des solutions aqueuses diluées et la récupération de Cu2+
d’une solution ammoniacale, est présentée. L’originalité
dans le premier cas réside dans le choix du solvant —
n-nonane, solvant non toxique, avec de faible coefficient de
partage, mais également très peu soluble dans l’eau [28].
Dans le second exemple le produit final (l’extrait) est une
solution de CuSO4, matière première pour la production de
cuivre par électrodéposition.
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Fig. 1. Pertracteur̀a films alternatifs tournants. 1, corps de l’appareil;
2, cellules pour les solutions aqueuses; 3, canaux de liaison entre les
cellules; 4, disques hydrophiles; and 5, films liquides.

Pour chaque système étudié, un modèle basé sur des bi-
lans de masse permettant l’estimation des coefficients par-
tiels de transfert de masse entre les phases et des constantes
cinétiques des réactions chimiques mises en jeu est établi.

2. Appareillage: le pertracteur a films alternatifs
tournants

Le contacteur à disques alternatifs tournants (1) d’un vol-
ume total de 2,2 l est présenté sur la Fig. 1. Il est constitué
de deux compartiments identiques dont la partie inférieure
est divisée en deux cellules (2) de volume 0,35 l: une pour
l’alimentation W1 et une pour la phase réceptrice W2. Les
cellules remplies de solutions identiques sont reliées entre
elles (3 et 3’). La partie supérieure de l’appareil est remplie
par la membrane organique O.

Chaque cellule est équipée d’un disque hydrophile (4)
de 0,18 m de diamètre et d’un millimètre d’épaisseur.
L’ensemble des disques tourne autour d’un même axe et
dans le même sens. La partie inférieure de chaque disque est
immergée dans la phase aqueuse de la cellule correspondante
et la partie supérieure baigne dans la phase membranaire.
La rotation des disques assure la formation de films aqueux
(5) sur leurs surfaces ainsi que l’homogénéisation des trois
phases. La partie du film en contact avec la membrane
liquide (O) participe au transfert de masse entre phases.
La surface d’échange peut être modifiée en modifiant les
volumes des phases. Les résultats présentés ont été obtenus
à surfaces d’échange constantes, représentant 80% de la
surface totale des disques.

3. Pertraction du phenol

De nombreux procédés de productions chimiques et phar-
maceutiques rejettent des eaux usées contaminées par du
phénol. La proportion de phénol dans les différents effluents
varie de quelques ppm à 2–3% en masse.

L’extraction liquide–liquide reste la technique de sépara-
tion la plus utilisée pour la déphénolisation des eaux usées,
néanmoins, elle présente un inconvénient économique si on

veut récupérer le raffinat non pollué en phénol, et éviter
des pertes conséquentes en solvants. La plupart des solvants
utilisés dans cette technique sont des substances organiques
polaires, solubles dans le raffinat (cétones, alcools, éthers)
[27] et une épuration complémentaire s’impose. Une nette
amélioration peut-être obtenue en utilisant des solvants peu
solubles dans l’eau, tels que les paraffines à longues chaı̂nes
carboniques (C9H20, C10H22,. . . ), mais ces solvants présen-
tent un faible coefficient de partage (m<1) et ne sont pas
utilisés en extraction classique. La pertraction rend possible
leur utilisation, puisque la valeur du coefficient de partage
n’est plus une condition limitante grâce à la régéneration du
solvant en continu.

Le système triphasique choisi pour la pertraction du
phénol est composé d’une solution aqueuse diluée de
phénol (pur, Loba Feinchemie) de concentration 100 mg/l
(pH=5)/n-nonane (C9H20) (pur, Fluka AG)/solution aque-
use de NaOH (Merck) de concentration 4 g/l. Les concentra-
tions du phénol ont été déterminées par spectrophotométrie
dans la région UV (longueur d’ondeλ=270 nm).

Le coefficient de partage du phénol entre l’alimentation
(W1) et la membrane liquide (O) dans les conditions opéra-
toires est très faible et en moyenne constant (m=0,077)
pour des valeurs de pH allant jusqu’à 8. Au-delà, sa valeur
diminue et tend vers zéro pour un pH égal à 11,5 [29].

Malgré la faible valeur de coefficient de partage, le choix
den-nonane comme solvant s’est imposé pour sa faible sol-
ubilité dans des solutions aqueuses (de l’ordre de 0,2 ppm
[28]), garantissant la non pollution en solvant des phases
aqueuses.

Le transport du phénol à travers l’alimentation et la mem-
brane liquide jusqu’à l’interface O/W2 se fait par diffu-
sion physique. A l’interface O/W2 le phénol réagit avec
l’hydroxyde de sodium de la phase réceptrice et forme du
phénolate de sodium (C6H5ONa+). Ce dernier n’est pas sol-
uble dans la membrane, ce qui assure son accumulation dans
la phase réceptrice.

Par la présence de cette réaction chimique auxiliaire dans
la phase réceptrice (rapide et irréversible) le flux de matière
dans le système n’est fonction que de la concentration du
phénol dans les phases W1 et O. Un excès stœchiométrique
d’hydroxyde de sodium assure le transfert quasi-total du
phénol se trouvant dans les deux phases W1 et O, et son
accumulation au sein de la phase réceptrice sous forme de
phénolate.

3.1. Pertraction discontinue

Le pertracteur contenant les trois phases liquides est
un système fermé. Des volumes égaux de phases aque-
uses W1 et W2 (0,175 l/cellule) assurent des surfaces
interfaciales d’échange W1/O et W2/O égales (SW1/O=
SO/W2=S). L’évolution des concentrations du phénol et du
phénolate dans chaque phase peut être calculée à partir des
corrélations obtenues à la base du modèle du double film et
les hypothèses suivantes
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• pas d’accumulation de matière aux interfaces:

JW1−O = kO(C1,O/W1 − C1,O)

= kW(C1,W1 − C1,W1/O) (2)

JO−W2 = kO(C1,O − C1,O/W2)

= kW(C1,W2/O − C1,O) (3)

• les coefficients partiels de transfert de masse côté phase
aqueuse sont égaux:kW1=kW2=kW

Les corrélations finales donnant l’évolution des concentra-
tions de phénol et phénolate dansle système sont

pour la phasèa raffiner
d [C1,W1]

dt
=− kWkOS

VW1(mkO + kW)
(m[C1,W1]−[C1,O]); (4)

pour la phase organique
d [C1,O]

dt
= kWkOS

VO(mkO + kW)
(m[C1,W1] − 2[C1,O]); (5)

pour la phase d’extraction

VW2[C2,W2] = VW1([C
0
2,W1] − [C1,W1]) − VO[C1,O], (6)

où kw et kO sont les coefficients partiels de transfert de
masse dans les films aqueux (côté phase aqueuse) et or-
ganique (côté membrane liquide) à chaque interface.

Les résultats expérimentaux ont montré que la cinétique
de pertraction est proportionnelle à la vitesse de rotation des
disques dans la gamme 0,0471–0,1885 m/s Cette accéléra-
tion est due au renouvellement intensif des films aqueux
et à l’augmentation du degré de la turbulence dans toutes
les phases. Les profiles expérimentaux obtenus ont permis
d’identifier les coefficients partielskO et kW. L’estimation
paramétrique est réalisée à l’aide de la méthode simplexe de
Neadler et Mead [30].

Ces coefficients ont été reliés à l’hydrodynamique dans
le contacteur à disques tournants et aux propriétés thermo-
physiques du système:

Sh= 0, 71Re0,6Sc0,33; (7)

où

Re= ud

ν
; Sc= ν

d
et Sh= kd

D
(8)

Les valeurs estimées des coefficients sont de même ordre
de grandeur que celles rencontrées dans la littérature pour
des contacteurs à disques [31,32]:

Sh= f (Re0,6Sc0,33), (9)

Sh= 0, 879Re0,5Sc0,33 (10)

3.2. Pertraction continue

Le système triphasique utilisé est le même que celui de la
pertraction batch. L’appareil utilisé est une cascade d’étages,

Fig. 2. Transfert du ph́enol dans uńetage ‘i’ du pertracteur̀a disques
tournants eńecoulement continùa contre-courant des phases aqueuses.

où chaque étage est alimenté en continu à contre-courant
en phases à raffiner et d’extraction, alors que la membrane
liquide est représentée par un volume initial non renouvelé
au cours de l’opération (Fig. 2). Le rapport des débits des
phases aqueusesQW1/QW2 est de 15. Le régime stationnaire
de la pertraction est atteint au bout de 2 à 3 h, suivant les
conditions opératoires [33].

Le volume de la phase organique étant relativement impor-
tant (0,750 l/cellule) nous avons fait la supposition qu’il est
constitué d’un noyau parfaitement mélangé (bulk) et de deux
couches diffusionnelles en contact avec les films aqueux.

Le bilan de matière en régime stationnaire, permet
d’établir les expressions donnant les concentrations en
phénol des phases à chaque étage:

dans la phasèa raffiner :

QW1C
i−1
1,W1 = QW1C

i
1,W1 + J i

W1−O; (11)

dans la phase d’extraction :

QW2C
i
1,W2 = QW2C

i+1
1,W2 + J i

O−W2. (12)

avec

J i
W1−O = kWkOm

kW + kOm
S(Ci

1,W1 − Ci
1,O/W1);

J i
O−W2 = kWkOm

kW + kOm
S(Ci

1,O/W2 − Ci
1,W2) (13)

En régime stationnaire la composition de la membrane
reste constante etJ i

W1−O = J i
O−W2 d’où on obtient les cor-

rélations finales:

pour la phasèa raffiner

Ci
1,W1 = C0

1,W1

(
1 + S

QW1

kWkOm

2kW + kOm

)−i

; (14)

pour la membrane liquide

Ci
1,O = Ci

1,W1
kWm

2kW + kOm
; (15)

pour la phase d’extraction

Ci
2,W2 = QW1

QW2
(Ci−1

1,W1 − Ci
1,W1) + Ci+1

2,W2. (16)
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Tableau 2
Taux d’extraction du ph́enol en fonction de la vitesse périph́erique des
disques

Vitesse ṕeriph́erique des disques (m/s) 0.047 0.091 0.141 0.189
Taux d’extraction exṕerimental (%) 30 40 45 51

Tableau 3
Taux d’extraction du ph́enol en fonction de la température du système

Temṕerature du système (◦C) 21 30 34 39
Taux d’extraction exṕerimental (%) 42 51 54 55

La vitesse de rotation des disques en régime continu, reste
un paramètre influant (Tableau 2), comme cela a été observé
dans la pertraction batch. En effet, le renouvellement des
films aqueux et l’intensité du mélangeage des phases dans
l’appareil sont liés directement à la vitesse de rotation des
disques.

Par ailleurs, les résultats expérimentaux ont montré que
le taux d’extraction est presque indépendant de la tempéra-
ture (Tableau 3). Ceci peut être expliqué par le fait que le
transfert de masse est essentiellement diffusionnel, et que
cette légère augmentation du flux de matiere n’est liée qu’à
l’accroissement du coefficient de diffusion du phénol qui
demeure néanmoins faible.

Le temps de séjour des phases aqueuses et en partic-
ulier celui de la phase à raffiner s’est avéré jouer un rôle
très important sur l’efficacité de la pertraction. Les résultats

Fig. 3. Taux d’extraction du ph́enol en fonction du d́ebit de l’alimentation.

regroupés dans la Fig. 3 montrent que le taux d’extraction
E = (c0

1,W1 − cn
1,W1)100/c0

1,W1 est inversement proportion-
nel au débit de cette phase. Les différences entre les résul-
tats expérimentaux et calculés peuvent venir du fait que le
modèle a été développé pour des étages d’échange idéaux.
La comparaison des résultats théoriques et expérimentaux
nous a permis de déterminer l’efficacité du contacteur qui
est de 85%.

4. Pertraction de Cu2+

Le système triphasique retenu est une solution aqueuse
ammoniacale de Cu2+ (4 g/l)/LIX54®/solution aqueuse de
H2SO4 (1,5 mol/l) La solution ammoniacale est composée
d’un rejet de l’industrie électronique de pH=8.86 Les con-
centrations de Cu2+ dans les phases aqueuses ont été déter-
minées par dosage. La concentration du complexe cuivrique
dans la membrane a été déterminée par spectrophotométrie
dans la région UV (longueur d’ondeλ=325 nm) [34].

Le mécanisme de transfert du Cu2+ intervenant dans ce
système est un mécanisme complexe à contre-transport.
Les ions Cu2+ réagissent avec un transporteur mobile de la
phase membranaire et le complexe obtenu diffuse à travers
la membrane, à contre-courant du transporteur mobile
régénéré par la réaction avec les ions H+ (soluté auxiliaire)
de la phase réceptrice. L’excès d’ions H+ nécessaire pour
le contre-transport des ions cuivriques est assuré par un pH
dans de la phase réceptrice égal à 2.L’équation formelle de
la réaction chimique entre le soluté et l’agent actif de la
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Fig. 4. Sch́ematisation de la pertraction de Cu2+.

membrane est du type:

(Cu2+)Wi + 2(TH)O
kf↔
kr

(CuT2)O + 2(H+)Wi , i = 1, 2

(17)

L’analyse des résultats bibliographiques et de nos propres
résultats permettent d’envisager un mécanisme de transfert
se déroulant suivant un cycle dont les différentes étapes sont
schématisées sur la Fig. 4.
1. Diffusion du soluté principal (Cu2+) du cœur de

l’alimentation vers l’interface W1/O.
2. Réaction chimique au voisinage de l’interface W1/O, côté

alimentation, dans une zone réactionnelle ZR1, entre le
soluté principal (Cu2+) et le transporteur mobile (TH) de
la phase membranaire:

Cu2+ + T−H+ k′
f→CuT+ + H+ I étape (18)

CuT+ + T−H+ k′′
f→CuT2 + H+ II étape (19)

La réaction peut se produire grâce à la solvatation et
la dissociation du transporteur mobile représenté par TH
(R′–COH–CR′′–CO–R) dans la phase aqueuse:

TH
kTH→T− + H+. (20)

3. Diffusion du complexe CuT2 à travers la membrane
liquide vers l’interface O/W2.

4. Décomposition du complexe CuT2 au voisinage de
l’interface O/W2, côté phase réceptrice, dans une zone
réactionnelle ZR2:

CuT2
k′′

r→CuT+ + T− I étape (21)

CuT+ k′
r→Cu2+ + T− II étape (22)

5. Diffusion du soluté Cu2+ dans la phase réceptrice W2.
6. Diffusion des ions H+ dans la phase réceptrice vers la

zone réactionnefle ZR2 où ils réagissent avec le trans-
porteur mobile (T−):

2H+ + 2T− → 2TH. (23)

7. Diffusion du complexe auxiliaire TH (transporteur mo-
bile régénéré) vers l’interface opposée.

4.1. Pertraction discontinue

Le pertracteur contenant les trois phases liquides est un
système fermé. Des volumes égaux de phases aqueuses W1
et W2 (0,175 l/cellule) assurent des surfaces interfaciales
d’échange W1/O et W2/O égales (SW1/O=SO/W2=S).

Les équations de transfert de Cu2+ dans les phases
d’alimentation et réceptrice ont été établies sous les hy-
pothèses suivantes:
• le transfert des ions Cu2+ est limité par la cinétique de la

seconde étape de la réaction chimique directe (Eq. (24));
• les coefficients partiels de transfert de massekW1 et kW2

sont égaux:kW1=kW2=kW;
• il n’y a pas d’accumulation de matière aux interfaces.

Cette hypothèse se traduit par:
◦ une première égalité des différents flux de matière dans

la région W1-O
– flux diffusionnel dans l’alimentation;
– flux issu de la réaction chimique à l’interface W1/O;
– flux diffusionnel dans la membrane liquide du côté

de l’alimentation.
Cette égalité a permis d’établir l’expression

de l’évolution de la concentration de Cu2+ dans
l’alimentation (W1):

d [Cu2+]W1

dt

= − ([CuT2]O/mCuT2)−([Cu2+]W1/XW1)

1/k′′
r +(VW1/(SmCuR2kO))+(VW1/(SXW1kW))

.

(24)

◦ une deuxième égalité de flux de matière dans la région
O-W2
– flux diffusionnel dans la membrane liquide du côté

de la phase réceptrice;
– flux issu de la réaction chimique à l’interface O/W2;
– flux diffusionnel dans la phase réceptrice.
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De même, cette égalité a permis d’établir l’expression
de l’évolution de la concentration de Cu2+ dans la phase
réceptrice:

d [Cu2+]W2

dt

= − ([CuT2]O/mCuT2) − ([Cu2+]W2/XW2)

(1/k′′
r ) + (VW2/(SmCuR2kO)) + (VW2/(SXW2kW))

,

(25)

où kW1 = kW2 = kW, SW1/O = SO/W2 = S et

XWi = k′′
r [H+]Wim

2
HR

(k′′
f /k′

f )k
′
rk

2
TH[TH]2

O)
, i = 1, 2. (26)

Les concentrations de CuT2, TH et H+ sont déduites des
bilans de matière, respectivement:
• dans la membrane

[CuR2]O = VW1

VO
([Cu2+]0W1 − [Cu2+]W1)

−VW2

VO
([Cu2+]W2 − [Cu2+]0W2) (27)

[TH]O = [TH]0
O − 2[CuT2]O − [TH]W1 − [TH]W2 (28)

• dans les phases aqueuses

[H+]W1 = [H+]0W1 + 2([Cu2+]0W1 − [Cu2+]W1) (29)

[H+]W2 = [H+]0W2 − 2[Cu2+]W2 (30)

Les conditions initiales du système défini par les équations
de (24) à (29) sont

Fig. 5. Profils de concentration de Cu2+ en fonction de la temṕerature du système.

Tableau 4
Valeurs estiḿees des coefficients de transfert de matière et des constantes
cinétiques en fonction de la température du système

Temṕerature (◦C) 21 30 39
kW×106 (m/s) 15 19 22
kO×106 (m/s) 32 36 39
k′′

r ×10−4 (s−1) 6.2 8.2 10.5
K×10−8 (s−1) 3.2 5.2 7.2

Tableau 5
Valeurs estiḿees des coefficients de transfert de matière et des constantes
cinétiques en fonction de la vitesse de rotation des disques

Vitesse radiale des disques (m/s) 0.047 0.094 0.147 0.189
kW×106 (m/s) 5 11 15 27
kO×106 (m/s) 9 25 32 82
k′′

r (s−1) 6×104 6×104 6×104 6×104

K (s−1) 3×108 3×108 3×108 3×108

[Cu2+]W1 = [Cu2+]0W1, [Cu2+]O = 0,

[Cu2+]W2 = 0, [TH]O = [TH]0
O (31)

Des essais en régime batch (Figs. 5 and 6) ont servi à
l’identification des coefficients partiels (kO et kW) de trans-
fert des solutés et de deux constantes cinétiques (k′′

f et K =
k′′

r k′
rk

2
TH/k′

f ) des réactions chimiques mises en jeu.
L’estimation paramétrique est réalisée à l’aide de la méth-
ode simplexe de Neadler et Mead [30].

Les Tableaux 4 and 5 regroupent les résuitats concernant
l’infiuence de la température et de la vitesse de rotation des
disques sur ces constantes. L’influence de la température



162 S. Alexandrova et al. / Chemical Engineering Journal 79 (2000) 155–163

Fig. 6. Profils de concentration de Cu2+ en fonction de la vitesse périph́erique des disques.

sur les coefficients de transfert de masse (kO et kW) est
relativement faible. Les faibles valeurs du coefficientkW
par rapport à kO peuvent être expliquées par le fait que les
films aqueux sont stagnants du côté des surfaces solides des
disques. Les valeurs maximales de ces coefficients dans des
contacteurs liquide–liquide à films minces sont de l’ordre
de 20–30mm/s. La température influence plus fortement les
coefficients cinétiques.

La Tableau 5 montre que les coefficients cinétiques ne
sont pas influencés par la vitesse de rotation des disques,
tandis que les coefficients de transfert en dépendent propor-
tionnellement.

Le mécanisme de pertraction adopté et le modèle le
traduisant ont permis l’estimation des constantes de trans-
fert de matière et des constantes cinétiques. Ces valeurs
peuvent être utilisées pour la modélisation (du 1er ordre) de
la pertraction des ions cuivriques en régime continu, sachant
que la modélisation rigoureuse suppose la connaissance des
quatre constantes cinétiques.

5. Conclusion

Les résultats obtenus dans cette étude montrent que la
pertraction est une technique efficace lorsqu’on veut purifier
des solutions aqueuses de phénol diluées. Cette technique
présente l’avantage d’utiliser des solvants à faible coefficient
de partage, contrairement à l’extraction liquide–liquide. Ce
type de solvants présente l’intérêt d’être d’une part moins
nocif et moins polluant et d’autre part, plus économique que
les solvants habituels. Dans le cas présenté l’utilisation de
n-nonane permet d’obtenir un raffinat, complètement purifié

du soluté sans subir de contamination en solvant, et un extrait
concentré en soluté (le rapport des concentrations du phénol
dans les deux phasesC1,W2/C1,W1 est de 15).

Le modèle et les corrélations proposés restent valables
dans tout système triphasique liquide, où intervient le trans-
fert de masse diffusionnel couplé à une réaction chimique
rapide et irréversible dans la phase réceptrice.

Les résultats obtenus pour la pertraction des ions cuiv-
riques montrent qu’elle est très efficace. La récupération
peut atteindre 98% en un temps très court (10 min). L’étape
d’extraction des ions Cu2+ de l’alimentation est contrôlée
par la diffusion du soluté dans cette phase, et l’étape de
désextraction des ions Cu2+ dans la phase réceptrice est
contrôlée par la décomposition du complexe CuT2. La
faible influence de l’hydrodynamique et du temps de séjour
des phases aqueuses sur les constantes cinétiques des réac-
tions chimiques mise en jeu et les coefficients partiels de
transfert de masse a été mise en évidence. La tempéra-
ture du système s’est avéré jouer un rôle important sur la
vitesse de pertraction. En effet, le transfert des espèces est
amélioré par l’accélération de la cinétique des réactions
chimiques.

6. Nomenclature

Symboles latins
C1 concentration de ph́enol (mol/m3)
C2 concentration de ph́enolate de sodium (mol/m3)
[Cu2+] concentration des ions cuivriques (mol/m3)
[CuT2] concentration du complexe cuivrique (mol/m3)
D coefficient de diffusion (m2/s)
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d diamètre des disques (m)
[H+] concentration des ions H+ (g equiv./m3)
J flux de matìere (mol/s)
k coefficient partiel de transfert de matière

(m/s)
kHT constante d’́equilibre (m3/mol m2)
k′ constante cińetique de la premièreétape de la

réaction chimique (s−1)
k′′ constante cińetique de la deuxièmeétape de la

réaction chimique (s−1)
m coefficient de partage
O phase organique (membrane liquide)
Q débit volumique (m3/s)
S surface d’́echange (m2)
t temps (s)
[T−] concentration des ions T− (mol/m3)
[TH] concentration de la substance réactive de la

membrane (mol/m3)
u vitesse lińeaire (ṕeriph́enque) des

disques (m/s)
V volume (m3)
W1 phasèa raffiner (alimentation)
W2 phase ŕeceptrice (extrait)
ZR1 zone ŕeactionnellèa l’interface W1/O,

côt́e W1
ZR2 zone ŕeactionnellèa l’interface O/W2,

côt́e W2

Symboles grecs
ν viscosit́e cińematique (m2/s)
τ duŕee de vie (h)

Indices
BLM membrane liquide volumique
DEM doublesémulsions
f réaction chimique directe
O phase organique
r réaction chimique inverse
SLM membrane liquide supportée
W phase aqueuse (phaseà raffiner ou

d’extraction)

Exposants
i numéro d’́etage th́eorique
0 instant initial
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