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Estratto dalla rivista LA CHIMICA E L’INDUSTRIA
Anno XXXV, Giugno 1953 - pag. 403

G. NATTA, G. NEGRI e P. L. GADINA: Se-
parazione dei componenti di mi-
scele gassose per absorbimento
frazionato isotermico in un sol-

vente selettivo - Nota I: Frazio-
‘namento di miscele binarie. ()

I processi di liquefazione e rettifica, gene-
ralmente usati per la separazione dei compo-
nenti di una miscela gassosa, non SonNo €cono-
micamente applicabili quando le tensioni di
vapore dei singoli, componenti differiscono
molto poco tra di loro.

" Per risolvere tale problema uno degli Autori
aveva studiato, in un precedente lavoro, un
sistema originale di frazionamento continuo
che consente di ottenere allo stato puro i sin
goli componenti di una miscela binaria, anche
gquando non si dispone di un solvente veramen-
te selettivo, ma di un solvente che scioglie
entrambi ¢ componenti di cui uno in maggio- .
re proporzione dell’aliro. Tale sistema era sta-
to applicato industrialmente nella separazione
del butene dal butadiene.

Viene ora esteso lo studio di tale procedi-
mento, che viene chiamato « absorbimento fra-
zionato» o «rettificante », dalle miscele bina-
rie a quelle pit complesse e viene impostato

(*) I principali risultati di questo lavoro sono stati comunicati
gia in una conferenza tenuta da uno degli A, al XXV Congrés
International de Chimie Industrielle della Dechema, nel maggio
1952 a Francoforte, pubblicati sul Dechema Monographien, Band
21, pag. 258-279, Verlag Chemie G.m.b.H. Weinheim 1952.



il calcolo di processi continui di frazionamen-
to di miscele ternarie, applicando l'uso degli
equivalenti di solubilitd per la loro risoluzio-
ne grafica.

Vengono proposti dei nuovi cicli di frazio-
namento con Trigenerazione per Sstrappamen-
to del solvente, i quali, nel loro aomplesso st
POSSONO conszdemre isotermici e possono con.
sentire di risolvere in modo pit economico cer-
i problemi particolari dell’industria chimica.

Vengono descritte le condizioni di esercizio
di ognuno di essi ed esposti i metodi per cal-
colare i relativi bilgnci materiali ed otltenere
elementi comparativi per un rapido orienta-
‘mento nella scelta del sistema pit vantaggioso
per il frazwnamento di una data miscela gas-
sosa. ' .

In questa pmma nota vengono esamznatz in
particolare 1 sistemi binari; nella seconda, .
quelli ternari. : o : ‘

I processi di frazionamento fisico di miscele gasso-
se sono da lungo tempo largamente applicati nell’in-
dustria ch1mlca ma solo nell’ultimo decennio si sono
dovuti affrontare dei problemi di frazionamento resi
particolarmente difficili per la presenza di componenti
con caratteristiche fisiche (tensione di vapore, solu-
bilita, ecc.) molto vicine. Non sempre tali frazionamen-
ti sono risolvibili in modo economico con i processi
trad1z1ona11

L’'importanza pratica di tali problem1 appare evi-
dente se si considera il recente grande sv1luppo dei
processi di sintesi nel campo della chimica organica
alifatica, partendo dagli idrocarburi pilt semplici a 2, 3
0 4 atomi di carbonio che devono venire isolati da mi-
scele complesse (gas di crackmg, gas naturali, ecc.). In
tale campo assume partlcolare 1mportanza il problema -
del frazionamento di miscele gassose per separarne i
smgoh componenti, ad esempio i componenti della fra-
zione C, allo stato puro. )

Esaminiamo. brevemente, e da un punto di vista qua-
litativo, -le possibili soluzmm tecmche di quest1 pro-
blemi. ‘



Distillazione estrattiva ed azeotropica.

- I procedimenti di separazione maggiormente usati,
partlcolarmente nel caso di miscele ideali, sono quelli
di rettlflca »

"In alcuni casi (ad es. nella separazione dei singoli
componenti della frazione C; di un gas di cracking, che
contiene 7 componenti, cioe 2 butani, 3 buteni, 2 buta-
dieni, tutti bollenti- entro un intervallo di temperatura
di 12°C) pur trattandosi di miscele che allo stato liqui-
do differiscono poco da miscele ideali, i processi co-
muni di rettifica non consentono una separazione com-
pleta, che sia contemporaneamente di facile attuazione
ed economica a causa della piccola differenza tra le
volatilita di alcuni componenti. In altri casi, quando
entrano in gioco fenomeni di associazione tra le mole-
cole, si ha formazione di miscele azeotropiche fra i
componenti da separare, cosicch@, con la distillazione
ordinaria, @ impossibile effettuare una completa sepa-
razione. La formazione di azeotropi € favorita quan-
do & piccolissima la differenza tra le tensioni di vapore
dei singoli compenenti, cosicché essa talvolta viene os-
servata anche tra sostanze molto simili (quali idro-
carburi aventi eguale numero di atomi di carbonio) se
la differenza tra le temperature di ebollizione & inferio-
re ad 1°C. .

In alcuni casi, in cui la separazione per semplice ret-
tifica non & applicabile, si pud realizzare un fraziona-
mento continuo mediante l'introduzione di una sostan-
za ausiliaria che modifichi la wvolatilitd relativa dei
componenti da separare (1). Un frazionamento cosiffat-
to prende il nome di distillazione azeotropica se la so-
stanza aggiunta forma un azeotropo con uno o pill
, de1 componentl invece prende il nome di distillazione
estrattiva se la sostanza agglunta (che, relativamente
ai componenti da separare, & poco volatile) viene, in
modo continuo, introdotta in testa alla colonna ed e-
stratta in coda alla medesima  cosicche & presente in
una buona concentrazione su ognuno dei piatti della
colonna di frazionamento.

L’aggiunta della sostanza meno volatile ha anche il
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pregio in certi casi di impedire la formazione di even-
tuali azeotropi, quando si tratta di separare dei compo-
nenti aventi tensioni di vapore poco diverse.

La fig. 1 mostra un tipico schema di d1st111az1one e-
strattivd, quale, per esempio, la separazione del toluolo
dagli idrocarburi paraffinici in un petrolio, mediante
laggiunta di fenolo. Esso & stato riportato per le ana-
logie che presenta con i processi di absorbimento fra-
zionato che vengono qui esaminati.

m;/’(j)" | = |

ddrocgrbuy Ldrocarburs
poratlinct perzfine I

=z

Fig, 1 - Tipico impianto di distillazione estrattiva.

Adsorbimento frazionato.

Qualora si tratti di frazionare delle miscele _gassose,
aventi basse concentrazioni dei componenti da estrarre,
in presenza di grandi quantitd di gas meno facilmente
condensabili, si pud risolvere conirenientemente il pro-
blema attraverso un adsorbimento frazionato su adatti
adsorbenti solidi. La separazione pud essere realizzata
in modo continuo con i processi di iperadsorbimento
sviluppati in America (2). Tali processi sono economi-
camente applicabili solo nel caso che si tratti di sepa-
rare dei componenti pill facilmente adsorbibili presenti
in piccola percentuale, ma richiedono 1n generale ele-
vati costi di 1mp1anbo e di esercizio. :
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Absorbimento frazionato,

Nel caso di frazionamento di certe miscele, che si
presentano gassose in condizioni normali, si pud ricor-
rere al semplice absorbimento con un liquido che sciol-
ga fisicamente un solo componente e non gli altri. In
caso di mancanza di’ un solvente che abbia tale
proprietd, si pud ricorrere all’absorbimento frazionato
o rettificante con I'impiego di un solvente che scio-
glie di pit un componente rispetto agli altri e cionon-
dimeno giungere con una sola operazione alla separa-
zione di tale componente allo statc puro.

Tale procedimento pud interessare non soltanto nel
caso di separazione di componenti aventi vicine tem-
perature di ebollizione, ma anche in altri casi come nel-
la separazione dell’acetilene dai gas di ossidazione au-
totermica del metano. In questo caso particolare 1'im-
piego dei processi di distillazione frazionata o di estra-
zione con solventi in fase liquida, operanti ad ele-
vate pressioni e basse temperature, non & consigliabi-
le perché l'acetilene, se viene compresso, presenta una
.certa pericolositd, e, d’altra parte, effettuando la retti-
fica a basse temperature e pressioni si pud avere se-
parazione di acetilene solido, pure esplosivo. _

Il nuovo termine «absorbimento frazionato» & qui
usato per indicare un processo continuo di absorbi-
mento e strappamento. Gli schemi di impianto ed an-
che i metodi di studio hanno una certa affinitd con quel-
li riferentisi al processo di « distillazione estrattiva ».
Pero la distillazione estrattiva pud essere definita co-
"me una distillazione frazionata resa piu agevole ag-
giungendo un liquido che modifica favorevolmente la
volatilitd relativa dei componenti da separare. L’ali-
mentazione della miscela delle sostanze da separare &
generalmente in fase liquida.

L’absorbimento frazionato, invece, & l’accoppiamento
delle due operazioni di absorbiment_o e di strappa-
mento, ed e caratterizzato dal fatto che pud essere rea-
lizzato senza apporto di calore dall’esterno. Questo pro-
cesso pud essere applicato per frazionare, mediante
un solvente selettivo, una rnlscela di gas, anche incoer-
cibili.



Nella tabella abbiamo riportato i vari metodi che
possono essere’ applicati nel frazionamento di una mi-
scela gassosa. . ' .

E’ nostro intendimento occuparci qui in particolare
~dei processi di absorbimento frazionato, poiché non ci
risulta che essi siano stati finora oggetto di uno studio
sistematico.

PROCESSI CONTINUI DI FRAZIONAMENTO
. DI MISCELE GASSOSE

previa liquefazione
della miscela gassosa

senza ligquefazione
della miscela gassosa

Distillazione frazionata |

o rettifica

(Applicabile quando i
componenti della miscela

hanno temperature di e--

bollizione sufficientemen-
te discoste e non forma-
no azeeotropi).

Distillazione estrattiva

(Vi si ricorre quando
non si pud applicare la
distillazione frazionata e
quando i componenti da
separare differiscono nel-

la struttura chimica, in

modo che la loro volati
lita sia diversamente in-
fluenzata  dall’ aggiunta
del solvente).

Distillazione azeotropica

(Se il ligquido aggiunto
forma un azeotropo con
almeno uno dei compo-
nenti).

Estrazione con solventi
liquidi

(Se esiste un solvente se-
lettivo).

Adsorbimento frazionato
(Ipersorpzione)

(Applicabile se esiste una
massa che adsorbe piu
fortemente un componen.
te rispetto agli altri.

E’ economicamente con-
veniente quando il com- -
ponente che viene adsor-
bito & presente in picco-
la quantitd rispetto agli
altri componenti).

- Absorbimento semplice

o lavaggio

(Viene applicato quando
esiste un liquido che scio-
glie solo il componente
da separare).

Absorbimento frazionato
(Se esiste un liquido nel
quale i componenti della

miscela gassosa si sciol--

gano in diversa misura).




Separazione per absorbimento frazionato di una miscela
~gassosa di soli due componenti. :

Il caso pilt semplice, cioé la separazione di soli due
componenti gassosi — chiamiamoli 4 e B — che pre-
sentano proprieta fisiche molto simili, & stato studiato
da uno di noi (3) sin dal 1938, ed ha trovato impiego
nello Stabilimento di- Ferrara per la separazione del-
I'l-butilene dal butadiene. I punti di ebollizione dei
due sopracitati idrocarburi differiscono tra di loro di
un solo grado centigrado circa, per cui non & possibile
separarli attraverso la comune rettifica. Venne percid
adoperato un solvente (metanolo od acetato di metile)
nel quale il butadiene & pilt solubile del butilene. Come
mostra la fig. 2 il solvente fresco veniva introdotto in
testa ad una colonna a piatti, alimentata -in-un punto
intermedio con la miscela da frazionare. Nel tronco al
disopra dell’alimentazione il solvente si saturava sia di
butilene che di butadiene. Alla base della colonna ve-
niva introdotta, come riflusso, una corrente del gas pitt
solubile (butadiene) che consentiva lo strappamento di
quella parte di butilene che era stata disciolta dal sol-
vente nel tronco superiore. Il solvente, pertanto, usciva
dalla colonna contenendo disciolto praticamente solo
butadiene. I1 butilene introdotto nella colonna usciva,
allo stato gassoso, in testa alla medesima. Con questo
processo di frazionamento fu possibile ottenere in la-

boratorio un butadiene assai puro (oltre al 99%) mal- _

grado la scarsa selettivita del solvente usato.

In fabbrica si & applicato tale procedimento per man-
tenere costante (ea. 90-91%) il contenuto in butadiene
delle miscele inviate alla polimerizzazione, eliminando
Y1-butilene dai gas riciclati, arricchiti in butilene. Il
procedimento di cui sopra ha consentito di risolvere
un problema di separazione che a quell’epoca era rite-
nuto insolubile economicamente per via fisica.

Fu cosi possibile produrre fin dal 1940 in Italia la
Buna S dall’alcool etilico impiegando per la polimeriz-
zazione il metodo della L.G. Farbenindustrie che ri-
chiedeva, per la produzione a ciclo continuo, l'uso di
butadiene puro. La capacitd di produzione dell'im-
pianto per la .fabbricazione della Buna raggiunse le
8000 t/anno. ' ~



Nelle citate pubblicazioni (3) ven-
ne proposto un metodo di calcolo
originale per determinare il nume-
ro dei piatti teorici.

Le curve di lavoro sono grafica-
mente tracciabili, usando le abituali
rappresentazioni, ma non sonc di
comodo uso, a causa delle varia-
zioni che si manifestano nel vo-
lume della fase gassosa e che sono
determinate dal diverso grado di
solubilitd dei due componenti, per .
cui esse non risultano rette nei co-
muni diagrammi di stato (concen-
trazione nella fase gassosa - con-
centrazione nella fase liquida). 1’in-
Fig. 2 - Colonna di conveniente venne .s.upfar'ato‘ esprl-

absorbimento mendo le concentrazioni in equiva-
frazionato per una Jenti di solubilitd anziche in volu-

miscela gassosa . . ]
binaria. mi od in moli.

Metodo di calcolo di massima di una colonna di absorbi-
mento frazionato per separare i componentl di una mi-
scela gassosa binaria.

Nella colonna di absorbimento frazionato distinguia-
mo tre tronchi, cosi susseguentisi, dall’alto in basso:

1) Tronco di saturazione: in esso la quantitd Q di sol-
vente, che entra dall’alto, viene in contatto con una
corrente ascendente di B praticamente puro, si sa-
tura e quindi esce dal basso per entrare nel suc-

cessivo tronco. Per questa operaz1one e sufficiente
un solo piatto teorico.

2) Tronco di esaurimento: come tale consideriamo la
porzione di colonna al disopra dell’alimentazione, e-
scluso il piatto di saturazione, In esso entra dal bas-
SO una corrente gassosa composta di 4 e di B; A4 si
scioglie totalmente, mentre il solvente proveniente
dalla saturazione libera una parte del gas B di cui era
saturato (*).

(*) La distinzione fra tronco di esaurimento e tronco di sa-
turazione & fatta al solo scopo di facilitare I’analisi del mecca-
nismo di absorbimento e strappamento, ma non corrisponde ad
alcuna effettiva discontinuitad della colonna.
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3) Tronco di arricchimento: fra P'alimentazione ed il
fondo della colonna, nel quale viene immessa una
corrente di A (il riflusso R) che strappa tutto il com-
ponente B disciolto nel solvente. Il solvente cosi si
arricchisce in A4, che pud venir estratto ad alto ti-
tolo.

Il nome del «tronco di esaurimento» & giustificato
dal fatto che in esso il solvente esaurisce il gas rispetto
al componente pill solubile (gli Autori americani che
trattano la distillazione estrattiva lo chiamano «ab-
sorption section », comprendendovi perd anche il piat-
to di saturazione). Il « tronco di arricchimento» & cosi
denominato perché ha la funzione di produrre nel sol-
vente un arricchimento relativo del tenore di compo-
nente piu solubile; poiché tale arricchimento viene rea-
lizzato strappando il componente meno solubile, nella
letteratura americana troviamo che il suddetto tronco
& indicato come «stripping section ».

Come gid detto, nel seguito indicheremo con 4 il gas
piul solubile e con B quello meno solubile. I calcoli che
svolgeremo presuppongono che siano valide le leggi
di Henry e di Dalton, che le solubilitd di 4 e di B non
si influenzino mutuamente, che la tensione di vapore
del solvente sia trascurabile, ed infine che la pres-
sione e la temperatura si mantengano uniformi nella
colonna.

Sia:

@ il coefficiente di solubilitd del componente 4 (espres-
so in N-volumi di gas per volume di solvente, per
atmosfera) '

B il coefficiente di solubilitd di B (similmente espresso)
y = B/a il coefficiente di selettivita
= la pressione totale in atmosfere assolute

Ya ed ys le frazioni molari rispettivamente di 4 e di- B
nel gas

Zred 25 1 volumi di 4 e di B disciolti in un volume
di solvente ) \

G la portata di gas attraverso una sezione della co- °
lonna (espressa in N-volumi nell’'unitd di tempo)

11



B fra il gas G= che esce dal tronco di arricchimento
ed il liquido che vi entra. Questa condlzione & quella
per cui il volume del riflusso gassoso & minimo. Sinte-

tlcamente DOSSIamO SCI* 1vere
Ya1 = Yaz = Yat 9)

Risolvendo il sistema costituito dalle brecedenti e-
quazioni, ricaviamo:

la minima "quantitd di solvente:

F : )
Q = —m+—— (10)
7 (o — B)
" le portate di gas:
v F
G = (11)
1—vy
F
G: = (12)
1—y
la mivnima quantitad del riflusso gassoso:
R = (I —vyar + yyan) ‘ (13)
11—y
Definendo come rapporto di riflusso:
| R
F yas
risulta:
1
r = — 1 (15)
(1 —79) Yar

Queste formule servono per un primo orientamento
nella scelta delle migliori condizioni di esercizio di
una colonna. Infatti, se si deve frazionare una certa
miscela di A e di B di nota composizione (yar ed Ys1),
bisogna innanzi tutto determinare lg pressione totale
a cui la colonna opera. All'uopo, mediante le (10), (11),
ecc., si pud costruire un diagramma che esprima, in fun-
z1one di =, come variano la quantity di solvente Q, l'e-
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nergia di compressione del riflusso R, il diametro delle
colonne che consente una certa velocitd dei gas, ecc.
Il diagramma pud essere trasformato sostituendo alle
grandezze fisiche i rispettivi costi, fornendo cosi un
immediato strumento di scelta (sia bure approssimato)
delle condizioni di esercizio economicamente migliori
per un funzionamento ideale. .

I casi reali possono dedursi da quelli ideali, qualora
si limiti la purezza dei prodotti, o si consideri propor-
zlonatamente aumentata la quantita del riflusso, e quin-
di la quantitd di solvente, oppure, a parita di.solvqn,te,
si aumenti la pressione. ,

Per quanto riguarda il costo di impianto & necessario
fissare l'altezza reale della colonna di frazionamento,
che nel caso ideale sarebbe infinita, A tale scopo & ne-
cessario determinare il numero effettivo dei piatti teo-
rici, la cui determinazione per via grafica viene esami-
nata nel seguente capitolo.

Calcolo pratico di una colonna dj absorbimento frazionato
Per la separazione dei componenti di una miscela gas-

sosa binaria. (Determinazione grafica del numero di piatti teorici).

11 calcolo del numero dei piatti teorici di una colon-
- na di absorbimento frazionato pud esser fatto per via
grafica, in modo analogo ad una colonna di rettifica.
Allo scopo di avere linee di lavoro rettilinee & ‘opportu-
no che la composizione delle fasi, riportata sui due
assi cartesiani, sia espressa in equivalenti di solubilita,
‘cioé dividendo la quantitd di ogni gas per il corrispon-
dente coefficiente di solubilita.

Impostiamo ora il calcolo che conduce alla determi-
nazione dei parametri delle linee di lavoro.

Dapprima si scrivono le equazioni di equilibrio fra
le fasi sul piatto di saturazione: (indichiamo con I'in-
dice o le grandezze riferentisi al gas uscente dalla co-
lonna) -

Tas = a7 Yao
Zes = B 7 Yno

ed il bilancio materiale:
Tas@ + onG'o = YasGs
% stQ + yBoGo = (1 ——yAs)_ G’s

~da cui si ricavano Gs ed yas.

15



Con riferimento alla fig. 3 consideriamo, nel tronco
di esaurimento, il tratto al disopra di un generico piat-
to n, e scriviamo le seguenti relazioni:

bilancio del componente A:
YnGo—ZunQ = YssGs— TasQ (16)
bilancio del componente B: ‘
YeuGn — Ten@Q = YnsGs — TnsQ a7

Nella sua permanenza sul piatto n, il solvente, se-
condo la definizione di piatto teorico, si porta in condi-
zione di equilibrio con la fase gassosa sovrastante, os-
sia:

Zan = amYan-1 . (18)

Ten = B 7 Ypn-1 (19)
Ricordiamo che, per definizione di frazione molare, &:
Yatys =1 (20

~ed esprimiamo la composizione della fase liquida con
le grandezze cosi definite:

Ta . ;
Xy = — @1)
Za+ Ts . :
) In
X =1—Xp = —— . (22)
Za+ Zn

Facendo le opportune sostituzioni nelle equazioni
(16), (17), (18) e (19), otteniamo il seguente sistema di
tre equazioni con quattro incognite:

Yan-1

Xan =
. Yana + v (1 —Yan-1)

s Go— a7 QUin-1 = YusGe— TusQ

(1 —Yan) Gn—B7Q (1 — Yan-1) = Yss Gs— TusQ
(Le incognite Son0 Xan, Yan, Yan-1, Gn)

11 sistema & riducibile alla seguente espressicfhe (tra-
lasciamo i passaggi analitici per brevitd)

16
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Fig. 3 - Tronco di esaurimento
di una colonna di frazionamento
di miscele binarie.

e

A

BrQ X
SGS— 8
Ya ?AQ + 1— Xm (l—1)
Yan = - 3 Q (23)
T
Gs— (Tas + Tps) Q + 1— X (—7)
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e poicheé dalla definizione (*) si ha che:

BrXas
Las = .
1—Xus(1—v9)
B (1 — Xas)
Ips = -
1—Xus (1 — 'Y)
possiamo scrivere':
Xas - Xan
S GS - - -
Ya h=Q [1_'XAS(1"_'Y) 1— X (1—v) ]

Yan =

1 ~ 1
B l— X (l—7)  1— Xum (1—7)
' (23)

Questa equazione rappresenta la curva AB disegnata
in fig. 4; essa & la linea di lavoro del tronco di colonna
cons1derato Come appare dalla fig. 4 la linea di lavoro
non & rettilinea né facilmente tracciabile, a causa della
non costanza lungo la colonna della portata della fase
gassosa. Cid ostacola l'applicazione di tali diagrammi
alla risoluzione grafica del problema della determina-
zione del .numero dei piatti teorici.

Da questo punto di vista i diagrammi dlfferlscono da
quelli di McCape e THIELE usati normalmente nel ca-

‘so della rettifica.

(*) Infatti:

Zas = amlYpo
ZTps = BnYp = ﬂ“(l—ym) =
- Tas
= Br{1— )
anw
Tas
XAS =
Tas (1—')’) + ,371'
da cui: '
.B"'XAS
- Tpas = -
1—X,s(1—9)
e:
B”(I_XAS)V
Tps =
1—Xu(1—7)
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Usando le stesse coo-rdinaie possiamo altresi rappre-
sentare graficamente le condizioni di equilibrio [equa-
zioni (18) e (19)] mediante la curva:

.Y-XA \‘
1—Xa(1—vy)

iUA=‘

Se, anzicheé le variabili definite dalle (21) e (22), intro-
duciamo i corrispondenti « equivalenti di solubilitd »,
si ha la poSsibilité di semplificare il problema soprat-
tutto per quanto riguarda la sua impostazione grafica.

- A

Fig., 4 . Linea di lavoro del tronco di
esaurimento.

L’equivalente di solubilitd di un gas & definito come
linverso del suo coefficiente di solubilitd. Per esprime-
re una quantitd di gas in equivalenti & sufficiente divi-
derla per il suo coefficiente di solubilita. Il vantaggio
di usare-gli equivalenti consiste essenzialmente nel fat-
to che, a temperatura e pressione costante, i due gas
si spostano reciprocamente dal liquido in quantitd (e-
spresse in equivalenti) numericamente uguali. Per e-
sempio, se la solubilitd di A €& «= 2, e la solubilita di
B eé Bg=1, 1/2 volume di A sposta 1 volume di B. Le
composizioni della fase liquida e della fase gassosa,
usando gli equivalenti, vengono cosi definite:

. " 19



Zan/a

Xoan = — (24)
Zan/e + ZTen/, B
‘ Yan/a .
Yeum = - - (25)
. Yan/e + Yen/B '

Con le nuove variabili, la espressione (23) assume la
seguente forma: ‘
Gs ) s - ’
(Your — Yeus) = a7 Q (X®n— X®s) (26)
v+ Yeus (1 —77)

Cosi 1a lines di lavoro in coordinate Xe, ed Ye, & rap-
presentata da una retta (fig. 5).

}‘e

¢ ‘ X

—i

Fig. 5 - Diagramma degli equivalenti
di solubilita.

Per il tronco di arricchimento (fig. 6), con sviluppi
analoghi riferiti al tratto di colonna sottostante al ge-
nerico piatto m, si perviene alla seguente espressione,
che rappresenta la retta di lavoro:

R .
(Yoo — Youm) = an Q (XPac— X°m)
v+ Yo (1—7) (27)

dove

R — [xAc+,eﬂ(1—$A°
[* 14

) ] Q—Gy (27 bis)
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indicando con Gu = F — Go la quantitd di gas che vie-

ne estratta dal solvente nell’apposito degasatore. La

frazione molare yi (e conseguentemente Yes) & facil-
mente deducibile dal bilancio globale della colonna, si-

milmente dicasi per Zae.

oy |

6"’"’()4'-»# ; ém;)

n
m-{
1
3 6% )
p/)ﬁ[lél[)- t
Q/tac, tac )

\

Fig. 6 - Tronco di arricchimento
di una colonna di frazionamento
di miscele binarie. - .
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Sul medesimo diagramma & necessario tracciare una
curva che rappresenti le condizioni di equilibrio. Essa
& [deducendola dalle equazioni (18), (19), (24) e (25)1:

oy Xa
Ye, = (28)
. 1—Xe (1—v)

Operando con la minima quantitd di solvente, le due
rette di lavoro si incontrano in un punto che sta sulla
curva di equilibrio, la cui ordinata Ye. rappresenta la
composizione della miscela gassosa di alimentazione.
Operando con una maggiore quantitd di solvente Il'in-
tersezione si sposta sulla retta Ye, = Yo, scostandosi
sempre pilt dalla curva di equilibrio.

Esempio.

Si abbia un gas col 30% di 4 ed i1 70% di B. I coeffi- -
cienti di solubilita alla temperatura di lavoro siano:

@« = 55 N-volumi/ volume di solvente per atm.
B = 20 »  » » »

Supponiamo - che, facendo le considerazioni suggerite
nel precedente paragrafo, si sia concluso che & conve-
niente operare ad una pressione totale di 3 at.a.

Riferendoci ad una alimentazione ¥ = 100 N-volumi,
nel caso ideale di separazione completa dei componen-
ti pur1 la minima quant1ta d1 solvente [dalla formula
(10)] e ,

1000
Q = —— = 0,95 volumi
3(5—20) -

la minima quantlta del r1f1usso £aSS080 [dalla formula
(13)] e . .

100 :
R=—-—- (1—0,3+0,3%x20/55 = 127 N-vo-
1— 20/ 55 lumi

In queste cond1z1on1 di separazione completa, il fun-
zionamento della colonna & rappresentato dalle rette
di lavoro punteggiate in fig. 7, ed aventi pendenza
B7Q ar Q
=0,45 per il tronco di esaurimento, e

Gs . R
per il tronco di arricchimento, :

22
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Fig. 7 - Calcolo grafico del numero dj piatti teorici,
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Supponendo che la purezza desiderata per B sia 95%,
e per A 99%, e che il solvente entri nella colonna suf-
ficientemente puro:

I1 bilancio totale della colonna é:
per A : 0,7%x100 = 0,95 Go+0,01 Gu
per B ¥ 0,3X100 = 0,05 Go + 0,99 Gy _
da cui deriviamo 'che la portata del gas esaurito &:
Go = 73,4 N-volumi '

e la portata del gas disciolto in coda (oltre al riflus- -
S0) &: '
| Gu = 26,6 N-volumi

Potremmo operare con la quantitd minima di solven-

te dedotta per il caso ideale di separazione completa,
- ottenendo ora un numero di piatti finito, ma pur sem-
pre molto elevato. Per portarci in condizioni « pratiche »
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maggioriamo la quantita di solvente assumendo Q =1 4
(ricordiamo che il solvente entra in colonna completa-
mente privo di gas disciolti).

Dalle equazioni di equilibrio e di bilancio per il piat-
to di saturazione ricaviamo:

o~

Zss = 8,25 N-volumi/volume

e = 37 » » X
Gs = 165 N-volumi
Yas = 9,25%

La retta di lavdro del tronco di esaurimento pésseré
per il punto di coordinate:

X = 0,050 Yeus = 0,037

e la sua pendenza [v. equazione (26)] risulta:

am @)

tgo =

[y + Yous (1 — )] = 0,545

s

Essa & rappresentata sul diagsramma a tratto conti-
nuo ed interseca la retta Y, = Y¢, nel punto P. Con-
giungendo il punto P con il punto di coordinate Xe,, —
= Y. = 0,973 rappresentante le composizioni delle due
fasi in coda alla colonna, si ottiene la retta di lavoro
del tronco di arricchimento. Con il ben noto metodo
grafico di McCase-THIELE si determina il numero dj
piatti teorici che risulta di 10 (p1u il piatto di satura-
zione).

I1 riflusso gassoso pud essere calcolato con la formu-
‘a (27 bis), che fornisce (¥):

R = 200 N-volumi ‘ .

Tale valore, sostituito nella (27) da la pendenza della

retta di lavoro del tronco di arricchimento
tgy = 1,14

Aumentando la pressione di esercizio o la quantita

del solvente (**) e, conseguentemente, il riflusso gasso-
Lace -

(*) Essendo: —m———r8 = Yse = 0,99
Tpe + Ty '

- Tae
poiché: z,, = Br [1—
C 2T
si ha: z,, == 160
(**) Lie due modifiche si equivalgono perché nelle equazioni (26)
e (27) sia la pressione, che la portata del solvente, compaiono
sempre sotto forma del loro prodotto r Q.
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so, si fmb diminuire ulteriormente il numero dei piatt}
teorici, in modo del tutto analogo a quanto avviene
nelle comuni colonne di rettifica aumentando il rap-
porto di riflusso.

Separazione per absorbimento frazionato dei componenti
di una miscela gassosa binaria gia disciolta in un sol-
vente, ‘
Nel capitolo precedente si & esaminata la separazio-

ne di una miscela che viene introdotta allo stato gasso-

S0 nella colonna di frazionamento.

In alcuni casi, che svolgeremo particolarmente nella
nota II, riguardanti il frazionamento di miscele com-
plesse, la separazione dei due componenti 4 e B, solu-
bili, sia pur in diversa misura, da una miscela conte-
nente componenti insolubili, avviene mediante un nor-
male processo di absorbimento. Si presenta allora il
problema di separare l'uno dall’altro i due compo-
nenti solub111 (4 e B) contemporaneamente presenti nel-

la soluzione, Tale separazione pud

£ . -
—— venir realizzata con una operazio
. ne che presenta molte analogie con
,-L‘ Y, quelle esaminate nel capitolo pre-

cedente, ma ne differisce per il
fatto che i componenti 4 e B da
frazionare vengonc introdotti nel-
_ la colonna disciolti in una certa
| 7778 quantita di solvente, anziche in fa-
se gassosa.

Il funzionamento del tronco infe-
riore o di arricchimento non diffe-
risce da quello corrispondente nel
caso di alimentazione in fase gas-
sosa. Il tronco superiore di esauri-
mento funziona invece in modo
diverso perché viene alimentato
Fig. 8 - Colomna ai  °n una quantitd di so}vente mi-

frazionamento nore, pur dovendo raggiungere lo
alimentata da una  stesso risultato di assorbire comple-

soluzione dei tamente il componente pilt solubi-

componenti A4 e B
nel solvente Q. ~ le 4.
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I1 caso considerato viene rappresentato schematica-
mente nella fig. 8, nella quale & indicato con @’ la
quantitad di solvente che entra in colonna assieme ai
componenti A e B da separare.

In pratica ha interesse solo il caso in cui il solvente
Q’ contenga almeno una quantitd tale — sia di 4 che
.di B — che, entrando nella colonna, si trovi in condi-
zioni di equilibrio col gas presente sul piatto di ali-
mentazione oppure una quantitd maggiore in modo
che, dopo essere stato introdotto nella colonna, si de-
gasi parzialmente.

Indicando con B: e con As le quantitd di B e di 4 in-
trodotte nella colonna, potremo scrivere che 11 gas en-
trante nel piatto di saturazione é:

Gs = B+ 87Q

Inoltre, indicando con l'indice 2 la composizione del
gas G presente sul piatto di alimentazione e quella del
liquido che scende dal piatto superiore (vedi fig. 9), le
equazioni di bilancio sono:

Ta2Q = Yna G2 :
T2Q + G = BrQ + (1 —us) Ga

‘Ed, affinche il solvente necessario sia minimo, esso
sard saturato fino a raggiungere I’equilibrio col gas,
cioe:

Taz = @mYae
Tez = B (1—1Ya)

Nel piatto di alimentazione anche il liquido introdot-
to dall’esterno si porta in equilibrio con il soprastante
gas G Quindi per il tronco di arricchimento, indicando
con l'indice 1 il gas che gorgoglia nel piatto di alimen-
tazione e con zic la composizione del liquido uscente
in coda, le equazioni di bilancio sono:

R+ 2a2 Q@+ Q) =Un1G1+ Zac (@ + Q)
T2 (@ + Q) = (1—ya) Ga

In coda sussiste l'equilibrio fra il gas entrante ed
il lHquido uscente:

‘ Lag = am g
e il gas disciolto deve essere in quantita tale da for-
nire la normale produzione del gas A depurato, ed il

riflusso R:
Tae (@ + Q) = At + R
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Fig. 9 - Alimentazione della colonna di frazionamento.

Risolvendo il sistema costituito dalle soprascritte e-
quazioni, si ha:
G: = an @ (29)

/ Bs
Ga =(aﬂ——5—) @+ Q) — A: (30)

R'=ar(Q+Q)—4 |
Come si vede, le precedenti espressioni lascianc come
variabili indipendenti, oltre a @, anche @’ e =, Possiamo
allora imporre la condizione che il riflusso sia minimo )
ossia [vedi anche'la (2) precedentemente scritta]:

Gi = Br(Q+ Q)

che, confrontato con la (30), fornisce la seguente equa-
zione che lega = con @
At Bt
+
e+ @ |
= - (31)
a—f
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Se poniamo:
- A = 2aiQ = amya Q’
Bt = z5iQ = Bnys@’

]

_ si ottiene pill semplicemente

Gi=Ge Yal = Yaz
e

. ,YQ’

Q = — (32)
1l—yvy :
cam @) : »

R= ——— — A : (33)
11—y

I1 calcolo di una colonna reale alimentata con una
soluzione procede analogamente a quello gid visto per
una colonna alimentata in fase gassosa.

Osserviamo solo che le equazioni delle rette di lavo-
ro sono:

per‘il tronco di esaurimento:.

Gs -
(Yean— Yos) = anQ (X°an— X°j)
y+ Yeus (1—vy) ‘ :

-per il tronco. di arricchimento:

i

R .'
(Yese— Youm) = a7 (Q+Q") (X — XOm)

: ')’k'l'-'YeAc 11—

ed infine che le rette di lavoro debbono intersecarsi
sulla retta Xe¢. == X°: qualora il solvente introdotto nel
piatto di alimentazione venga a trovar51 ‘in equilibrio
con la sovrastante fase gassosa oppure su una retta
di diversa inclinazione qualora dopo lintroduzione il
solvente Subisca una certa degasazione per espansione.

Clclo per il frazionamento 1s~otermlco di una miscela gas-
sosa binaria, .
'Nell'impiego pratico dei metodi di frazionamento de-

scritti nei capitoli precedenti & necessario provvedere

alla degasazione del solvente che esce alla base della

colonna, allo scopo di: .

1°) fornire la produzione voluta del componente pilt

solubile,

20) fornire il riflusso gassoso necessario per il funzio-

namento della colonna di frazionamento,



3°) rigenerare il solvente in modo da ottenerlo esente
dal componente pill solubile, per riportarlo in ciclo.

Tale operazione pud esser fatta solo parzialmente
per espansione del solvente stesso dalla pressione di
esercizio della colonna alla pressione ordinaria, poiché
rimarra sciolta la quantitd di gas che corrisponde alla
sua solubilitd a tale pressione.

- Per completare tale degasazione si ricorre normal-
mente a due sistemi diversi:

a) degasazione per riscaldamento,

b) abbassamento della pressione al disotto della pres-
sione atmosferica.

Entrambi questi processi diventano molto onerosi
qualora si intenda degasare in modo completo il sol-
~vente. Infatti, poicheé i calori di soluzione sono gene-

ralmente piccoli (20003000 cal/Mole), risulta pure pic-
~ colo il coefficiente di temperatura della solubilita, ed
esso diminuisce inoltre notevolmente con 'aumentare
della temperatura.’

Nel caso di impiego di solventi volatili, si ha degasa-
zione completa soltanto alla temperatura di ebollizio-
ne del solvente. Nel caso, invece, di solventi poco vo-
latili & necessario in molti casi pratici elevare la tem-
peratura di 150-200°C per ridurre la solubilitd ad 1/30
di quella a temperatura ordinaria.

Il sistema di degasazione a pressione ridotta & stato
applicato nel caso di liquidi con limitata proprietd sol-
vente (ad esempio nella estrazione dell’acetilene sciol-
to in acqua). Si evita cosi il consumo di calore per il
riscaldamento del solvente, ma in pratica risulta trop-
po oneroso effettuare la degasazione a pressioni infe-
riori ad 1/10 di atmosfera, il che porta alla perdita di
1/10 del gas che & rimasto sciolto a pressione atmo-
sferica. -

Per evitare gli inconvenienti che si presentano ope-
rando a pressione ridotta e per evitare il consumo di
calore nella degasazione per riscaldamento, noi abbia-
mo preso in considerazione la degasazione finale per
strappamento mediante il componente meno solubile.
Tale procedimento consente la rigenerazione del sol-
vente senza consumo di calore e senza operare a pres-
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Fig. 10 - Frazionamento isotermico di una miscela .gassosa binaria.

~ sione ridotta. Cid permette di realizzare un ciclo, nel
camplesso, praticamente isotermico.

Dallo strappamento del solvente si ottiene un gas
(avente un tenore relativamente alto del componente
piu solubile) che viene rinviato — insieme al ‘gas da
frazionare — nella colonna di frazionamento. Cid com-
porta un aumento, in molti casi relativamente mode-
sto, dell’energia di compressione, ma il procedimento
nel complesso pud risultare economicamente interes-
sante perché consente di ricuperare totalmente il com-
ponente pili solubile e di degasare completamente il
solvente, senza consumo di calore. :

La fig. 10 illustra tale processo di absorbimento fra-
zionato applicato alla separazione isotermica di una
miscela gassosa A+B (4). :

La colonna di absorbimento frazionato 1 viene ali-
mentata, in un piatto intermedio, con la miscela A+ B
da frazionare, cui si aggiunge il gas A+ B proveniente
~dalla colonna di strappamento. I1 componente A disciol-
to nel solvente viene liberato nella colonna di degasa-
zione 3 per espansione; una parte di esso viene ricom-
pressa ed introdotta, come riflusso, alla base della co-
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lonna 1. L’aliquota di A rimasta nel solvente viene eli-
-minata nella colonna 4, per strappamento con il com-.
ponente B. Il solvente contenente B ritorna in testa
alla colonna 1. Il ciclo & percid praticamente isoter-
mico.

Lo studio del ciclo pud prendere lo spunto dalle sot-
toindicate equazioni, dove = e =3 indicano le pressioni
nella colonna di frazionamento e nella colonna di de-
8asazione e m = =3 @ la pressione nella colonna di
strappamento. -

Nel solvente uscente dal degasatore sara presente
una quantitd em3Q di A. Essa viene strappata con
la minima quantiti di B, «mQ N-volumi (*), dei quali
B 7 Q restano disciolti nel solvente che esce dalla co-
lonna di strappamento :

Pertanto i gas provenienti dalla colonna di strappa-
-mento e riciclati a] frazionamento sono:

As = am3Q N-volumi di A4
Bs = (a—B) m Q N-volumi di B

Pertanto nella colonna di frazionamento viene intro-
dotta una quantitd di gas G, che chiameremo alimenta-
zione combinata, per distinguerla dalla alimentazione
netta dell'impianto, indicata con F:

G = F+As+Bs-—F+“”3Q+(“'—/8)”4Q

La sua composizione é:
Yar F+ Ag yAfF+¢W3Q

yAg — —]

F+ As+Bs FtamQ+ (@—pB)mQ

Pertanto per la colonna di frazionamento saranno an-
cora valide le deduzioni svolte precedentemente nel pa-
ragrafo dedicato al metodo di calcolo di massima di una
colonna per frazionare una miscela binaria, purche si
abbia l'avvertenza di sostituire ad F il valore della ali-
mentazione combinata G- che abbiamo ora dedotto, e si-
~ milmente sostituire yig ad yar.

La (10) diventa:
0 G FHaemQ+ (a—B)mQ
‘—7r1 (a—ﬁ) o 71 (e—B)

(*) Cid & dimostrato nel successivo paragrafo.
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da cui :-

Q = — . 10)

T = Bhm—m)—am
e quindi:

K (1—9) (m + m3—my)

G = F

(1 - 7) (”1 —_— 774.) — 3

: Yar (L—7) (%1 —mg) + w3 (1 — Ya1)

Yag =

) 1 —7) (71 + m3—my)

&”1—"774) [1—yAf (1——")')] + T3 Yar - .
R = F - (13°)
(1 —7) (11— ms) — 73 :

La pressione nella colonna di strappamento e quella _
nel desagatore sono le minori dell’impianto e, general-
mente, sono pure uguali fra di loro (=3 = m) con il che
le precedenti espressioni si semplificano alquanto.

Come si vede, l'arbitrarietd nella scelta delle condizio-
ni di esercizio del ciclo si*riduce alla scelta di m, che
prerb & anch’essa vincolata dalla seguente condizione-
(affinche sia @ > 0). , :

' (1—y)my+ 73

> ,
' (1—v)

Calcolo pratico di una colonna di scambio (strappamento
di un gas solubile mediante un gas strappante meno so-
lubile). : v
La colonna 4 del ciclo precedentemente descritto dif-

ferisce dalle comuni colonne di strappamento usate nel-

lindustria chimica, perche il gas B introdotto alla base

. della colonna & anch’esso solubile nel solvente usato

(perd in quantitd minocre che il gas 4 da strappare).
Abbiamo adottato per tale colonna il termine « co-

lonna di scambio » perche in essa il gas meno solubile

si sostituisce al gas pil solubile disciolto (un volume

equivalente di B sposta un volume .equivalente di 4) e

quindi non si ha soltanto una semplice azione di strap-

pamento, come nel comune « stripping ». -
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Le colonne di strappamento con gas insolubile (o va-.
pore) sono state oggetto di numerosi- studi, ma non ci
risulta che altrettanto sia avvenuto pér le « colonne di
scambio ». Intendiamo qui brevemente impostare il cal-
colo di una colonna di questo tipo, 4

Usando come diagramma rappresentativo quello de-
_ 8li equivalenti di solubilitd, in modo analogo a quanto
abbiamo fatto nelle figure 6 e 7 a proposito delle espres-
sioni (27) e seguenti, rappresentiamo le condizioni
di lavoro della colonna di scamblo mediante una retta

by

la cui equazione é:
Ge

¥ + Yoso (1—)

dove G. & il gas strappante introdotto in coda, Y°.. 1a

sua composizione, X la comp051z1one del liquido che
esce dalla colonna.

(Yosn— Youo) = a7 Q (Xaw — XéAo)

Sullo ‘stess'o diagramma le condizioni di equilibrio
fra le fas1 sono rappresentate dalla curva di equazione:
| : yXou '
Yo, = R (28)
1—Xe, (1 —7)

Nel caso 1dea1e che la colonna abbla un 1nf1n1to nu-
mero di piatti e che il gas strappante sia costituito dal
solo componente B puro, affinché vi sia strappamento
completo di A, la fase gassosa-deve sempre, in tutta la
colonna, contenere meno A di.quanto corrisponde al-
l’equ111br10 ossia la retta di lavoro deve essere al disot-
to della curva di equlhbrlo il che eonduce ad imporre
la cond1z1one che la pendenza della retta di lavoro non
superi la pendenza della tangente alla curva di equi-
librio nell’origine, rappresentata punteggiata in fig. 11.
In simboli si scrive:

. i v X
amQ d - _
—_ < 1—Xea(1—7) =7
Go/y
' dXes Xy =0

ciog: Ge > a7 Q
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Fig. 11 - Calcolo di una colonna di scambio.

Un caso reale differira dal caso ideale perché la se
parazione non sarad completa e con cid il numero di
piatti sara finito. Un esempio chiarird meglio il modo
di impostare il calcolo,

EsEmepio0.

Si abbia una quantitd Q di solvente che contiene di-
sciolti #ss = 50 N-volumi di A per volume di solvente
e si voglia ottenere, mediante uno strappamento a pres-
sione atmosferica, un solvente che contenga solo
Zac = 5 N-volumi di A per volume di solvente.

Per lo strappamento si disponga di un gas B puro. I
coefficienti di solubilitd dei gas alla temperatura di e-
sercizio siano rispettivamente:

e = 55 N-volumi/volume per atmosfera
B 20 » » » »

Deduciamo la composizione, in equivalenti di solu-

Ii
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bilitd, del liquido uscente dalla colonna. Se Zae = 5 &
pure:

Tac
Tee = Br (1 ——) = 18,2
o T
percio:
Lac
- o
Xoso = ——— = 0,091
x.A'c ch ’
@ 8

La minima quantita di gas strappante nel caso di fun-
zionamento ideale e:

Go = a7 @ = 55 Q N-volumi

e tale valore puo essere adottato anche nel caso reale
(maggiorandolo si otterrebbe una diminuzione del nu-
‘mero dei piatti necessari per la separazwne).

Possiamo ora tracciare la retta di lavoro la cui pen-

denza é:

ar @ [y + Yo (1 —17)]
G

nel nostro caso, poiche Ge = a7 @ ed il gas strappante .
e esente da A (Y. = 0); la retta di lavoro risulta pa-
rallela alla tangente nell’origine alla curva di equili-
brio; inoltre passa per il punto di coordinate X®. = 0,091
e Y =0,

Dal bilancio totale della colonna ricaviamo che il
gas uscente in testa e formato da 45 @ N-volumi di 4
e da 36,8 @ N-volumi di B, percid pud essere rappre-
sentato sul diagramma dall’ordinata Ye.; = 0,308.
~Si pud ora procedere alla determinazione del numero
dei piatti teorici con la solita costruzione grafica di
McCaBe-TuIieLE. Come si Vede occorrono 5 piatti teo-
rici (*).

(*) I1 primo p1atto superiore ha funzionamento d1verso dai suc-
cessivi, esso & il piatto di saturazione in cui il solvente intro-
dotto, il cui contenuto in gas pud essere qualsiasi, si porta in
equilibrio col gas uscente, alle condizioni di temperature e pres-
sione della colonna,
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Sono stati esaminati in guesta prima nota dei metodi
isotermici per la separazione di miscele gassose bina-
rie basati sull'impiego di un liquido che scioglie diver-
samente entrambi i componenti e si & considerato an-
che un particolare sistema di rigenerazione del sol-
vente per scambio che non ci risulta sia stato studia-
to prima d’ora. I metodi di calcolo proposti presentano
un interesse che non si limita soltanto ai casi di frazio-
namento di miscele g8assose binarie difficilmente smi-
stabili per altra via, ma anche forniscono gli elementi
necessari per affrontare lo studio del frazionamento
di miscele gassose pill complesse, che corrispondono in
alcuni casi a problemi di notevole importanza pratica

Nella Nota 1I, che verra pubbhcata Su qQuesta stessa’
rivista, lo studlo verra esteso al frazionamento di mi-
Scele gassose ternarie comprendenti alcuni componen-
ti, difficilmente separabili per altra via, solubili diver-
samente in un comune solvente,
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