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PROCESSI DI DESALINIZZAZIONE DELL'ACQUA DI MARE
E LORO PROSPETTIVE

(PARTE D)

I - Generalita

Il problema della potabilizzazione dell’acqua di mare
non & nuovo, essendo stato oggetto di studi, ricerche
ed applicazioni da vari decenni.

Le applicazioni pratiche pit antiche di cui si abbia
notizia risalgono al 1928 e si basano ovviamente sulla
distillazione [20], benché studi e brevetti sulla pota-
bilizzazione mediante elettro-osmosi siano anche pit
antichi [4, 22]; alla stessa epoca risalgono i primi
studi sulla eliminazione dei sali mediante congelamen-
to [72]. Di poco posteriori sono quelli sul trattamento
mediante elettrolisi ed elettrodialisi [6, 7, 60).

Le prime notizie sull’eliminazione dei sali contenuti
nell'acqua di mare, mediante scambio ionico risal-
gono al 1938 [70], mentre le relative applicazioni
pratiche sono di qualche anno posteriore [55, 84].

Molto recenti invece sono gli studi sulle membrane
semipermeabili [34, '80].

Da allora gli studi, gia incrementati durante il
periodo bellico per ovvie ragioni militari, sono stati
volti soprattutto ad affinare i processi in base a
considerazioni economiche. :

Il problema & stato affrontato in profonditd spe-
cialmente negli Stati Uniti, dove il costo dell’acqua
potabile (non trattata e non distribuita) veniva com-
putato nel 1952 [79] fra i 50 ed i 75 dollari per
acre-foot, con un massimo di ben 115 dollari per
acre-foot (1).

Pertanto nel 1952 il Congresso degli Stati Uniti
approvava una legge [82] in base alla quale venivano
stanziati 2 milioni di dollari da spendere in 5 eser-
cizi per Dlattuazione, sotto legida del Segretario di
Stato per gli Interni, di un programma di ricerche
per «lo sviluppo di metodi pratici e di basso costo
per produrre dall’acqua di mare, o da altre acque
salate, acqua di qualitd adatte per usi agricoli, indu-
striali, potabili, ecc. ».

Questo programma venne ampliato nel 1955 ele-
vando la cifra totale disponibile a 10 milieni di dollari
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e la durata a 10 anni (cio2 fino all’anno fiscale 1963),
pitt altri 20 anni per eventuali pagamenti di ricerche
in corso alla fine del periodo suddetto, pill un altro
anno ancora per la elaborazione dei dati. L'aggiorna-
mento del 1955 autorizzava ad investire ogni anno
una cifra non superiore al 10 % della spesa annua
per finanziare studi all’estero che potessero risultare
utili al programma degli Stati Uniti.

Con Legge n. 448 del 1958 veniva disposto lo
stanziamento di 10 milioni di dollari per la costru-
zione di cinque impianti dimostrativi, di cui tre della
capacitd di 3.800 m’/giorno per il trattamento delle
acque di mare e due, della capacita di 950 m’/gior-
no, per il trattamento delle acque salmastre: i cinque
mmpianti in oggetto dovevano servire a sperimentare
su scala semiindustriale cinque dei procedimenti dimo-
stratisi fra i pia promettenti in base alle ricerche
teoriche e di laboratorio. :

Infine con la legge H. R. 7.916 del 1963 & stata
estesa al 1970 la validita della legge 448 del 1958
e sono stati stanziati altri 75 milioni di dollari per
studi ed esperienze da effettuare nei successivi sei
anni.

Il primo rapporto venne elaborato dal Dipartimento
degli Interni U.S.A. nellottobre 1952 [79] e com-
prende un riepilogo degli studi effettuati fino a tale
data sia per i trattamenti delle acque salate, sia circa
i bilanci energetici per i trattamenti stessi. Venne
infatti subito osservato che, mentre il calcolo termo-
dinamico teorico conduce ad una richiesta energetica
di 2,8 kWh per ogni mille galloni di acqua (*) per
ottenere la separazione dei sali contenuti nell’acqua
di mare, all’atto pratico la richiesta & di gran lunga
superiore e dipende ovviamente dal rendimento com-

plessivo del processo esaminato. :

In conseguenza dell’elevato consumo energetico
vennero svolti degli studi sulle fonti energetiche pil

. economiche, ¢ venne quindi riscontrato che gia dal

1909 era stata proposta l'utilizzazione dellenergia
solare [74, 75]; analogamente era stata proposta fin
dal 1913 l'utilizzazione del gradiente termico fra su-
perficie e fondo del mare [13] ed esperimenti in tal

(®» E cioé circa 0,74 kWh per mec, equivalenti a poco
meno di 80 grammi di olio combustibile.



senso erano gia stati condotti in Cuba nel 1930 [16];
d’altra parte si presentava promettente per il futuro
Puso dellenergia atomica.

Pertanto il rapporto del 1952 imposta la classifica
dei trattamenti potenziali per I'acqua di mare nonché
la classifica delle fonti energetiche per i trattamenti
stessi.

Nel presente studio, per ovvie ragioni pratiche ci
si riferisce in gran parte a tali classifiche, salvo qual-
che raggruppamento suggerito dalle successive evolu-
zionl applicative.

Gli stanziamenti effettuati dal Congresso degli
Stati Uniti e gli studi ed installazioni sperimentali
realizzati in quella Nazione stanno a dimostrare I'im-
pegno con cui si guarda in America ai futuri Tabbi-
sogni idrici. Va tuttavia osservato che i consumi uni-
tari secondo le valutazioni del 1960 sono altissimi
[59]; se si confrontano tali valori unitari con quelli
del 1940 si osservano gli incrementi che seguono:

Uso Consumo unitario Incremento
1/ab. giorno rispetto al 1940
potabile 582 53 %
industriale 3.140 116 %
irrigue 2,840
38 %
Totale 3.880 media pond. 70 %

Nello stesso periodo di tempo l'espansione demo-
grafica & stata del 37 % (da 131.700.000 abitanti
nel 1940 a 180.100.000 nel 1960); si pud dire che
la dotazione idrica per lagricoltura (preduzione di
generi alimentari} si & andata espandendo allo stesso
tasso dell'incremento demografico, mentre il consumo
di acqua industriale ha subito un incremento di gran
lunga maggiore; all’espansione industriale & conse-
guito anche un notevole incremento del tenore di vita
di cui fra P'altro sono espressione le incrementate dota-
zioni unitarie di acqua potabile; si prevede che nei
prossimi 15 anni la popolazione degli Stati Uniti esau-
rira del tutto le sue possibilita di approvvigionamento
idrico. D’altra parte & difficile dire se sard possibile
mantenere tassi di incremento cosi sensibili, ed infine
i consumi unitari riportati sono troppo elevati per
poter essere considerati una regola generale od un
obiettivo di prossimo raggiungimento da parte di al-
tre Nazioni.

In ben diversa situazione si sono trovati gli abitanti
della Palestina per i quali il problema dell’approvvi-
gionamento idrico per uso potabile ed irriguo & di
viva attualiti. Ricerche e studi sono stati qui svilup-
pati dall’« Istituto Negev di ricerca per le zone aride »
e buoni risultati si sono ottenuti nella costruzione di
piccoli impianti, dei quali i pix recenti sono a conge-
lamento [77].

Il trattamento delle acque salate ha trovato cre-
scente interesse anche in Europa, sia in previsione
di futuri fabbisogni locali sia — e forse sopratutto —
per la produzione d’impianti da esportare nelle zone
ove il trattamento delle acque salate & una necessita
attuale o prossima. Una Commissione del’lOECE
studid nel 1954 i procedimenti allora in uso giungendo
alla conclusione che Delettrodialisi fosse il procedi-
mento piit conveniente per le acque salmastre (e ciog
con un contenuto di ioni Cl fra le 1.000 e le 5.000

4"_

parti per milione, ovvero 1 -+ 5 gr/litro) laddove per
'acqua di mare (19.500 ppm. di ioni Cl) la termo-
compressione ¢ l'elettrodialisi sono sensibilmente equi-
valenti; 'uso di resine a scambio ionico pud ritenersi
conveniente solo nel campo delle salinita molto basse.
Dalla Commissione QOECE origind un gruppo di lavoro
composto da varie nazioni europee ed inoltre da Au-
stralia, Israele e Sud Africa; ne scaturi una serie di
ricerche presso il TNO (Consiglio delle Ricerche Olan-
dese), che condusse ad un brevetto di elettrodialisi,
successivamente applicato per una miniera del Sud
Africa,

Ricerche sulla elettrodialisi sono anche state con-
dotte in Griappone presso la Asahi Chemical Ind. di
Tokyo.

La Federazione Europea di Ingegneria Chimica ha
promosso nel maggio 1962 il primo Simposio Euro-
peo per la conversione dell’acqua di mare in acqua
dolce, in Atene, che dovrebbe divenire il Centro Euro-
peo di queste discussioni.

1i problema della conversione dell'acqua di mare in
acqua potabile non & nuovo per PlItalia; infatti gia
nel 1941-1942 vennero studiati dai Proff. G. Ippo-
lito e G. Pistilli dell’'Universitd di Napoli 105 distil-
latori [59] da installare neil’Africa Settentrionale per
la produzione complessiva di 30 m*/ora, da destinare
allapprovvigionamiento potabile dalle truppe cola di-
slocate; i Proff. Vacino e Visitin dell’Istituto Superiore
di Sanita hanno gia nel 1945 condotto esperienze per
la potabilizzazione a mezzo congelamento; il Prof. G.
Nebbia, infine, ha condotto varle esperienze sui distil-
latori solari. .

Nel quadre dellapprovvigionamento idrico delle
isole minori, la Cassa del Mezzogiorno ha promosso
studi ed applicazioni per la conversione dell’acqua di
mare in acqua potabile. Infatti nel 1958 ha provve-
veduto ‘all'installazione neliIsola di Ventotene di un
impianto sperimentale a termo-compressione da 1,4
mi/h, di costruzione nazionale.

E. certo che Pespansione demografica italiana, unita
allincremento delle dotazioni e consumi unitari con-
nessi con lespansione industriale condurra col tempo
ad una situazione deficitaria sia nel bilancio delle
acque industriali che in quelle delle acque potabili.
D’altra parte, come osserva L. Rotundi [59] in un
recente studio, gia oggi l'utilizzazione di risorse locali
nei centri di utenza pud consentire di far fronte alle
punte stagionali, lasciando in tal modo inalterata la
attuale capacita di trasporto delle condotte principali
dei grossi acquedotti; se non si fa ricorso a tall inte:
grazioni locali, occorre — laddove le sorgenti lo con-
sentono — procedere ad un ampliamento delle con-.
dotte principali, dimensionandole sempre sulle portate
di punta estive, e ciog con forte investimento e scarsa
utilizzazione. Poiche Pltalia & un paese a forte svi-
luppo costiero, per molti centri di utenza Pintegra-
zione locale potra farsi vantaggiosamente con la con-

_versione dell'acqua di mare.

Ma in Italia & particolarmente interessante la con-
versione dell’acqua di mare nelle isole minori (escluse
ciod la Sicilia e la Sardegna). La popolazione censita
nel 1951 in tali isole era di 145.000 unita; 'approv-
vigionamento di acqua potabile & ivi garantito in pic-
cola parte da recuperi locali di acqua piovana, e per
la maggior parte da navi cisterna della Marina Mili-



tare. Nell'esercizio 1954-55 vennero trasportati 290
mila m® di acqua potabile con un costo medio di
2.500 L/m?

L. Rotundi dimostra nel citato studio che un siste-
ma di trasporti appositamente organizzato, con ser-
vizio continuo dovrebbe far scendere il costo a 340
L/m? (ma questo & probabilmente attuabile solo per
alcune gradi utenze facilmente rifornibili da porti
vicini e opportunamente attrezzati, e sempreché si
possa effettivamente garantire un coefficiente di utiliz-
zazione della nave pari all'89 %, il che appare proble-
matico). Nello stesso studio si dimostra che Pespe-
rienza dedotta dalla costruzione dell’acquedotto sotto-
marino per Ischia e Procida consente di valutare in
meno di 63 L/m? il costo dell'acqua cola trasportata.

Ma, ovviamente, la costruzione di acquedotti sotto-
marini & possibile laddove i fondali lo consentono e
sempreché vi sia disponibilita di acqua potabile in
terraferma,

L’esperienza condotta dalla Cassa nell'Isola di Li-
pari mediante il recupero di acqua piovana in cisterne,
in parte nuove ed in parte esistenti, conduce a costi
superiori alle 1.000 L/m?. Il costo delPacqua potabile
prodotta a Ponza con il piccolo impianto a termocom-
pressione coli installato & stato superiore alle 1.600
L/m?* ma dovrebbe scendere a 900 L/m?, dopo I'ab-
binamento di esercizio effettuato fra impianto di pota-
bilizzazione € la centrale termo-clettrica,

Qualunque sia la soluzione tecnicamente ed econo-
micamente attuabile caso per caso, sta di fatto che i
trasporti effettuati dalla Marina Militare per le isole
minori (escluse Ischia e Procida che non interessano,
in quanto rifornite dal 1958 dall’acquedotto sotto-
marino) & andato crescendo da 100.000 m® nel 1952
a 343.000- m® nell’esercizio 1960/1961. In fig. 1 &
riportate I'andamento di tali incrementi; con una facile
estrapolazione si giunge a delle necessita di 3 =~ 4 mi-
lioni di m® complessivi da reperire del 1980. $i potra
discutere sulla liceitd di una simile estrapolazione ma
¢ comunque un fatto che il turismo (e ciog la punta
estiva di utenza) si va sviluppando in tutte queste
isole. :

Nel quadro dell’approvvigionamento idrico @i una
di tali isole — Capri — & stata redatta la presente
relazione nella sua prima stesura.

L’approvvigionamento idrico di Capri (*) & stato
studiato dal Prof. G. Pistilli nei suoi vari aspetti e
_nelle possibili soluzioni giungendo alla conclusione che
— allo stato attuale della tecnica e per la particolare
situazione locale — il trattamento dell’acqua di mare
(distillazione) non risulterebbe economicamente con-
veniente. Nella presente relazione il problema della
conversione dell’acqua salata risulta impostato in un
senso piuttoste ampio, ma prineipalmente svolto sotto
il profilo della conversione dell’acqua di mare in acqua
potabile; esso non aveva e non ha finalitd di ricerca
scientifica ma solo di agglornamento tecnico. L’argo-
mento non & nuovo ai lettori di Ingegneria Sanitaria
poiche questa Rivista ha gia pubblicato, a varie riprese,
notizie e recensioni relative alla conversione dell’acqua
salata [93].

¢y G. PistiLL, Isola di Capri, Approvvigionamento di
acqua potabile, Studi e Progetti, Febbraio 1963, Cassa del
Mezzogiorno.,

Molti dei cicli illustrati noen hanno trovato fino ad
oggl applicazionl industriali perch® cozzano contro
notevoli difficolta tecnologiche, ma c¢id non vuol dire
non possano svilupparsi in un prossimo futuro, essendo
essi in genere piit economici dal punto di vista del-
Pesercizio.

E chiaro che ai fini della potabilizzazione i costi di
esercizio dipendono per alcuni cicli in larga misura
dal contenuto salino dell’acqua stessa. Non sari qui
dal contenuto salino dell’acqua stessa. Sard qui oppor-
tuno ricordare che [44] la salinith & sensibilmente
diversa a seconda del mare considerato, come risulta
dalla seguente tabella.

Oceano Atlantico 36,31 gr/lt.
Oceano Indiano 35,53 » »
Mar Mediterraneo 38,97 » »
Mar Rosso 39,776 »
Mar Baltico 7,21 >

Ed inoltre per unc stesso mare si hanno differenze
da punto a punto. Nel Mediterraneo, ad esempio
[92], si parte da 36 gr/lt presso lo stretto di Gibil-
terra per raggiungere i 38 gr/lt lungo le coste del-
PAlgeria ed 1 39 gr/lt nel Mar di Levante. Nei mari
italiani la salinitd superficiale supera in larghe zone
i 37 gr/lt per arrivare ai 38 gr/lt nelle aree occi-
dentali e lungo le coste orientali della Corsica, e della
Sardegna; si hanno ancora 38 gr/lt nello Jonio e
nell’Adriatico, in corrispondenza del Canale d’Otranto;
ma l'apporto idrico dei fiomi che sfociano nell’alto
Adriatico fa quivi scendere la salinita a 33 gr/lt.

Estese esperienze eseguite nel Golfo di Napoli [24]
in vari punti ed a profonditd fino ai 90 m. hanno
mostrate salinita comprese fra 37 e 38,5 gr/lt, con
tendenza ai valori pit elevati in corrispondenza alle
maggiori profondita; la variazione della salinita in fun-
zione della profonditd tende ad aumentare nei mesi
caldi.

La concentrazione percentuale dei singoli ioni si
mantiene invece abbastanza costante ed oscilla intorno
al seguenti valori [44].

Na 30,26 + 30,89
K 0,85 + 1,11
Ca 0,89 ~ 1,67
Mg 3,53 + 3,90
Cl 55,01 + 55,53
Br 0,13 =~ 0,18
S0, 7,65 + 8,00
CO, 0,02 =~ 0,21

Gran parte dei dati riportati nel presente studio
provengono dalla letteratura americana; in tal caso la
salinitd dell’acqua di mare viene normalmente assunta
pari a 35.000 ppm. (che, con speso specifico 1,025
corrisponde a circa 36 gr/lt). Percid dobbiamo rite-

‘nere che in genere ci si riferisca ad acqua con 36

gr/lt di contenuto salino.
II - Classifica dei trattamenti pofenziali per la pota-
bilizzazione dell’acqua di mare

Nella presente relazione i trattamenti che sono stati
oggetto di studio vengono raggruppati come segue:
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1 - TRATTAMENTI FISICI

A) Distillazione

a - Distillazione con compressione del vapore
{termocompressione)

b - Distillazione ad uno o pid stadi

¢ - Evaporazione con flash ad uno o piit stadi

d - Artifici a pressione critica

e - Evaporazione e surriscaldamento.

B) Congelamento

a - Congelamento senza uso di particolari fluidi
refrigeranti ]
b - Congelamento diretto con uso di idrocarburi.

C) Osmosi

D) Altri trattament:

a - Sublimazione
b - Adsorbimento ed estrazione con solventi
¢ - Diffusione

d - Uso degli ultrasuoni

e - Uso di liquidi immiscibili.

2 - TRATTAMENT] CHIMICI

A) Scambio ionico
B) Idratazione

- C} Precipitazione

3 - TRATTAMENTI ELETTRICI
A) Elettrolisi

a - Elettrolisi pura e semplice
b - Membrane selettive
¢ - Metodi di diffusione ed elettrolisi,

B) Altri trattamenti

Utilizzazione del potenziale elettrostatico del-

le correnti liquide

b - Utilizzazione di fenomeni elettrostatici
(Migrazione in campo elettrostatico; utiliz-
zazione di fenomeni dielettrici)

¢ - Utilizzazione di fenomeni elettromagnetici

(Migrazione in campo elettromagnetico; uti-

lizzazione della suscettivitd magnetica)

Uso di correnti ad altissima frequenza.

a -

IIl - Classifica delle fonfi potenziali di energia per la
potabilizzazione dell’acqua di mare

- CONVENZIONI CONVENZIONALI
- RECUPERO DEL CALORE DI SCARICO
- FISSIONE NUCLEARE
- ENERGIA SOLARE
5 - ENERGIA DEL MARE
A - Termica
B - Delle onde
C - Delle maree
- D - Da differenze di potenziale elettrico.
6 - ENERGIA EOQLICA
7 - ENERGIA GEOTERMICA.

B LD D~

Nel presente studio vengono esposti gli sviluppi ed
i risultati degli esperimenti e delle applicazioni sia
dei vari trattamenti che dei bilanci energetici.

Pertanto una prima parte & dedicata alla descri-
zione dei principi su cui si basano i trattamenti e
dei cicli proposti; una seconda parte & dedicata alla
rassegna delle fonti energetiche e dei loro bilanci.
Infine vengono considerati 1 costi, quali possono essere
dedotti dalla letteratura, e le applicazioni effettive di
carattere industriale.

IV - Descrizione dei frattamenti
1 - TRATTAMENTTI FISICI

A - Distillazione

Poiché nella distillazione si ha una separazione
delPacqua pura da una soluzione salina, & ovvio che
l'energia richiesta (a parte le perdite) & quella di
evaporazione dell’acqua (e ciog 540 Cal/Kg = 628
kWh/m’, a pressione atmosferica, pari a 850 volte
I'energia necessaria alla pura separazione teorica dei
sali, che richiede solo 0,74 kWh/m?).

Il processo risulterd tanto pit economico come eser-
cizio quanto pid calore potrd essere recuperato all’atto
della condensazione. E ovvio che per effettnare questo
recupero occorre affrontare una spesa di impianto.

Uno degli ostacoli principali a questo tipo di trat-
tamento & dato dalla formazione di depositi che preci-
pitano appena la temperatura supera i 70 °C. 1 depo-
sitl sono formati da solfato di calcio, carbonato di
calcio ed idrossido di magnesio; quest'ultimo & lele-
mento predominante e raggiunge 1 60 gr. di deposito
per m* di acqua distillata [64]. Questi depositi impe-
discono lo scambio termico nell'evaporatore e quindi
obbligano ad una fermata per manutenzione. Le 700
ore di esercizio continuo sono indicate come un limite
che pud essere superato (e portato fino alle 5.000
ore) solo se si applicano particolari procedimenti [64].

In effetti, fra le varie incrostazioni, il solfato di
calcio tende a depositarsi in pilt forme [65]: se la
concentrazione salina supera le 4,25 volte quella del-
Pacqua di mare di partenza, si ha deposito di gesso
(CaS0, - 2 H,0) indipendentemente dalla temperatu-
ra; se invece la concentrazione resta al disotto di tale
valore si pud avere facilmente deposito di solfato semi-
idrato (CaSO; - 1/2 H;0), la cui solubilitd & perd
funzione della temperatura (per es. a 90 °C si ha
precipitazione per concentrazione pari a 3,3 laddove
a 150 °C basta una concentrazione pari a2 1,2 circa).

L’anidrite (CaSO,) invece tende a precipitare per
concentrazioni molto minori, tuttavia mentre i solfati
semidriato e idrato formano incrostazioni, I'anidrite
molto difficilmente si ritrova in queste ultime. Pertanto
se si mantengono nell’evaporatore condizioni di tem-
peratura ‘e concentrazione sufficientemente basse, &
poco probabile la formazione di incrostazioni.

L’idrossido di magnesio ed il carbonato di calcio
tendono a precipitare se acqua salata presenta un
valore sufficientemente elevato del pH (in effetti &
ben noto per le acque dolci che a bassi valori di pH
corrispondono acque aggressive laddove agli elevati
valori di pH corrispondono acque incrostanti). Tutta-
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via mentre 'Mg (OH), precipita principalmente in
funzione del pH, il CaCO; precipita in funzione del-
Pequilibrio fra carbonati e bicarbonati, che a sua volta
& ‘influenzato dal pH. Teoricamente al crescere del
pH si dovrebhe avere sempre incrostazione per CaCOs,
prima di avere quella per Mg (OH),; tuttavia cid si
verifica al disotto degli 85 °C; al disopra di tale tem-
peratura prevalgono le incrostazioni per idrossido di
magnesio, probabilmente perche in tali condizioni si
libera facilmente CO, e questo favorisce il passaggio
in soluzione del CaCO,.

I due trattamenti che hanno dimostrato la possi-
bilita di prolungare la marcia dell'evaporatore sono
stati Pacidificazione e I'aggiunta di « germi di cristal-
lizzazione ». Col primo procedimento si effettua una
continua iniezione di acide solforico nell’acqua di ali-
mento; mantenendo i1 pH intorno a 7,5 si sono avuti
buoni risultati. Col seconde procedimento si immette
nell’evaporatore una certa quantitd di cristallini di
Mg(OH), sotto forma di fango che, iniettato nell’ac-
qua di alimento, viene poi recuperato dalla salamoia
di scarico.

L’idrossido di magnesio, che tende come gia detto
a precipitare per primo, cristallizza intorno ai <« ger-
mi » evitando cosi la formazione di incrostazioni; oc-
correrd tuttavia operare in condizione di equilibrio
carbonati/bicarbonati, tali da non avere precipitazione
sensibile di CaCO,.

Con entrambi i1 procedimenti occorrerd inoltre che
la temperatura sia mantenuta almeno al disotto di
quella di precipitazione del solfato di calcie semi-
idrato.

L’aggiunta dei germi d1 cristallizzazione di
Mg(OH); in ragione di circa 5 gr/lt ha consentito
di raggiungere buoni risultati operando fino al 120°C.

Esperienze recentemente eseguite [12] hanno dimo-
strato che le incrostazioni sono molto pi rapide alle
basse pressioni e che, se il trattamento viene effettuato
in evaporatori tubolari, si pud ottenere una sensibile
attenuazione della rapiditd di incrostazione alle basse
pressioni se si opera con forti velocits di passaggio
dell’acqua.

Un altro ostacolo fondamentale all’esercizio dei
distillatori & dato dalla corrosione che si manifesta
nell’evaporatore nella parte a contatto con la salamoia
concentrata.

Le corrosioni dovute all’acqua di mare si manife-
stano ovviamente anche in pompe, scambiatori, tuba-
zioni ecc. per cui molti studi sono stati condotti sul-
largomento: nella tabella che segue vengono riportati
i risultati pid significativi, dedotti da una recente pub-
blicazione [42] relativa ad una serie di esperienze
condotte dalla International Nichel Co. a Kure Beach
e ad Harbor Island, North Carolina.

I numeri indicati nella tabella rappresentano la
rapiditd di attacco in mm all’anno; si vede facilmente
che la ghisa grigia & fortemente attaccata alle alte
velocitd per cui non pud usarsi ad es. per le giranti
di pompe; in ogni caso la ghisa austenitica al 3 % di
Cr & pild resistente della comune ghisa griglia; Pac-
ciaio inossidabile & centinaia di volte pill resistente di
quello al carbonio; Pacqua di mare aereata & pit corro-
siva (specialmente sull’ottone} di quella disaereata;
I'ottone ammiragliato & pill resistente dell’acciaio al
Carbonio, ma l'ottone all’Alluminio ed il Cupronichel
sono circa dieci volte pii resistenti; Pottone ammira-
gliato & poco resistente all’azione dell'Ossigeno com-
binata con basso pH; il Monel presenta una resistenza
all'incirca pari a quella dell’acciaio inossidabile.

VELOCITA ]51 ATTACCO (in mm/anno) DELI’ACQUA DI MARE SU VARI MATERIALI

Ghisa A-cciaio Ottone c
upro
. temiti s : Monel X nichel
grigia a‘g ;mé:;:a al C ?;;’:) amiragl. Allum. 70/30
Acqua di mare fredda e calma ‘0,198 0,043 0,737 0,008 0,305 0,048 0,038
Acqua di mare fredda in forte movim.
(38 — 42 m/sec) 13,462 [ 1,016 0,005
A. di m, aerata a bassa velocita (1,8 :
m/sec) e temperatura (43 °C) 0,229 | > 1,270| < 0,002] 0,008 | <1 0,015 0,010
A. di m, disaereata a 113 *°C (pH=7,2
per 3137 ore, pH = 4 per 350 ore) 1,016 0,002| 0,013 0,127 | 0,023
A, di m., impianto pilota a 143 °C;
5 kg/cmgq; contenuto di 0: — 15 ppm.;
pH = 6,2 0,330 0,508 7,112| 1,524 1,270
Salamoia (59.300 ppm.), calda (86 °C) 0,559 0,010 0,048 | 0,063 0,035

L'acciaio inossidabile AISI 316 contiene Ni = 11 + 14 %, Cr =
II Monel & una lega contenente Ni = 68%,
L’ottone amiragliato & una le;
di arsenico in proporzione delle 0,0

16—18% Mo =2 + 3%,
Cu Fe =
che co;z;lene Cu = 70 + 73 %, Sn =

5 %, Mn — 1.1 %.
0,9 « 1,2%, Zn = 26 + 29 %, essa viene inibita mediante I'aggiunta

L'ottone alluminio & una lega contenente Cu =76 + 79%, Al = 1,8 + 25%, Zn = 19 + 22 %, anch’essa inibita con le stesse propor-

zioni di As.

Ii cupronichel & una lega a base di Rame ¢ Nichel in varie proporzioni; il tipo 70/30 contiene: Cu =

65%, Ni ="29 + 339%.



E chiaro che le migliori possibilita future per gli
evaporatori e scambiatori di calore sono offerte dalle
leghe Cupronichel ed Ottone all’Alluminio; il Monel,
che ha ottime caratteristiche, presenta per ora un prez-
zo molto elevato; le ghise austenitiche trovano campo
di applicazione in pompe e valvole.

Anche P'alluminio stesso & stato usato con succes-
so [35] nei fasci tubieri di scambiatori per il preri-
scaldamento dell’acqua, a temperature fino a 65 °C e
con un salto termico di circa 2°C fra interno ed
esterno.

La distillazione senza recupero del calore di con-
densazione non ha pratiche applicazioni per ragioni
economiche; il recupere avviene con uno dei cicli
descrittl in seguito:

A - a - Distillazione con compressione del vapore
{termocompressione)

Questo trattamento & conoescluto in America anche
sotto il nome di « Distillatore Kleinschmidt » dal
nome dell'inventore, ed & stato sviluppato durante la
seconda guerra mondiale per le unitd della Marina
[14, 27].

1l processo del resto & ben noto anche in Italia per
la distillazione di acque dure per caldaie (Sistema
Prache-Bouillon e sistema Siemens-Ponzini [44]; nu-
merose applicazioni sono state fatte dalla Ditta Ma-
scarini [59] su dragamine e corvette, su piattaforme
per ricerche petrolifere, nonché in basi navali, oltre
al gia citato impianto per l'isola di Ventotene.

La fig, 2 mostra un esempio tipico: I'acqua salata
viene inviata all'evaporatore; in quest’ultimo viene
inizialmente innalzata la temperatura fino ai 100 °C
mediante una serpentina ausiliaria che successiva-
mente viene esclusa, Il vapore d’acqua, a 100 °C ed
a pressione atmosferica, viene aspirato da un compres-
sore che lo scarica a 0,21 kg/cm? di pressione rela-
tiva, con un surriscaldamento di soli 6 °C. Il vapore
surriscaldato passa quindi nella serpentina principale
dell’evaporatore, dove condensa; la differenza dei 6 °C
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Fig. 2 - Distillazione con compressione del vapore
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fra acqua e vapore fa in modo che durante tale con-
densazione si evapori dell’alira acqua, con rendimento
molto elevato.

Nello scambiatore di calore a tubi concentrici av-
viene il raffreddamento della salamoia e dell’acqua
distillata, con riscaldamento dell’acqua salata entrante.

Quest’ultima passa nel tubo intermedio, mentre la
salamoia passa in controcorrente nel tubo internc e
Pacqua distillata nella camicia esterna, sempre in
controcorrente,

Il processo & continuo, ed il bilancio & dato da 25
parti di salamoia per 100 di acqua distillata; questi
rapporti sono dettati da ragioni di economia di eser-
cizio, cotne sard meglio chiarito in seguito.

Le temperature e pressioni in gioco possono essere
variate rispetto a quelle riportate nel presente schema.
Tuttavia il salto termico fra vapore condensato ed
acqua evaporante non supera di solito i 10 °C. Molti
studi sono stati condotti per ridurre questo salte ter-
mico; infatti la sua dbminuzione porta alla corrispon-
dente riduzione della spesa di compressione. D’altra
patte ad un minor salto termico corrisponde la neces-
sitd di una maggiore superficie di scambio (e ciog di
un maggiore investimento) a paritd di calorie scam-
biate, e cio# di portata oraria da distillare.

Pertanto sono stati svolti studi sperimentali per
aumentare Pefficienza dello scambio termico; un me-
todo consiste nel provocare la condensazione del vapore
sotto forma di pellicola o di goccioline all’esterno di
una superficie tubolare [9].

Questo risultato & stato ottenuto aggiungendo pic-
cole quantitid di olio vegetale al vapore; la quantita &
cosi piccola da non avere influenza sul vapore e 'edore

dell'acqua distillata Recentemente sono state speri-

_mentate varie altre sostanze [50] fra cui composti di

selenio, composti tiofesforici, acido stearico ecc.; 1
pill promettenti sono stati i tiosilani e la paraffina
ottenuta dalla distillazione della lignite. Per miglio-
rare il coefficiente di scambio & stata altresi aumentata
la velocita dell’acqua salata nell'interno del tubo fino
ad un massimo di circa 4 m/sec. E stato cosi possibile
portare il coefficiente totale di scambio dalle normali
500 BTU/hr/sq.ft./°F fino alle 1900 + 2300 BTU/
hr/sq.ft./°F (%).

L’aumento della velociti nei tubi ha anche dimo-
strato una diminuzione nella formazione di depositi.

Risultati analoghi sono stati ottenuti [29] sosti-
tuendo al classico evaporatore cilindrico verticale con
tubi, un apparecchio in cui I'acqua evaporante viene
costretta a scorrere in strati sottili ed a forte velo-
citd su di una serie di dischi conici ad asse verticale
(processo Badger-Hickmann). Sono stati misurati coef-
ficienti di scambio dell’ordine di grandezza 2.500 =
+ 3.000 BTU/hr./sq.ft./°F, fino ad una massimo di
5.000 (%).

E comune convinzione che la_termocompressione
possa raggiungere risultati economicamente convenien-
ti per impianti piccoli (tipe domestico o comunque
per piccole comuniti).

() E ciog da 2.440 cal/h.mq.
cal/h.mq. °C.

(*) E ciog 12.200 + 14.600 cal/h.mq. °C fino a 24,400
cal/h.mq. °C.

°C a 9.260 = 11.200



A - b - Distillazione ad uno o piit stadi

In fig. 3 & visibile un esempio di distillatore a 4
stadi. )

Praticamente impianto & composto da una serie
di evaporatori. Nel primo 'acqua evapora a pressione
di poco superiore a quella atmosferica, per effetto di
una serpentina a vapore. Si potrebbe direttamente con-
densare il vapore uscente da tale evaporatore, senza
alcun recupero delle calorie di condensazione; si pud
invece fare in modo che queste ultime vengano uti-
lizzate in un condensatore per il preriscaldamento
dell’acqua da trattare. In rendimento pud essere au-
mentato utilizzando pil stadi in cascata come in fig. 3:
il vapore prodotto nel primo stadio viene fatto con-
densare nel secondo evaporatore; qui si sviluppa altro
yapore a pressione minore e cosi via. Il calore residuo
all'ultimo stadio viene recuperato sempre a favore
dell’acqua fredda da trattare.

Da tale ragionamento sembrerebbe a prima vista
che per ogni Kg di acqua evaporato nel I° stadio si
debba evaporare gratuitamente un secondo Kg di ac-
qua nel II° e pol un terzo e cosi via, il che corri-
sponderebbe ad un assurdo fisico se si estendesse il
ragionamento allinfinito. In realtd, a parte le disper-
sioni termiche, la distillazione avviene a pressione
progressivamente decrescente, passando dal I° al II°
stadio ed al successivi, per cui il consumo di combu-
stibile per n stadi in serie non & in effetti pari ad
1
— di quello relativo al I° stadio perché le calorie
n
di evaporazione per ogni Kg di acqua aumentano al
diminuire della pressione. Ad esempio un impianto a
6 stadi non produce 6 Kg di acqua distilata per
ogni Kg di vapore condensante nel I° stadio, bensi
solo 4,5 Kg [27].
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Fig. 3 - Distillazione a 4 stadi

Draltra parte con i varl stadi in serie diminuiscono
i problemi di corrosione e di depositi perché almeno
negli ultimi e nel condensatore le temperature sono
pill basse. Per contro la spesa aumenta considerevol-
mente col numero di stadi.

Il caleolo teorico per le condizioni « optimum » di
esercizio in base ai costi americani, condurrebbe per
esempio a 13 stadi per un impianto da 3 X 10° galloni
di acqua distillata al giorno (%) ed a 19 stadi per un
impianto 10 volte pitt grande [21]. .

In effetti sono statl sperimentati, con soddisfacenti
risultati, per quanto riguarda Vesercizio, impianti a

(*y Ciog circa 1.140 mc/giorno.
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24, ¢ 26 stadi per portate relativamente modeste (meno
di 400 m*/giorno) [36], ma i pit autorevoli Autori,
come Othmer [52] non ritengono che si possano otte-
nere praticamente riduzioni di costi totali spingendo il
numero degli stadi oltre i 15.

Il ciclo di distillazione a pitt stadi si presta bene
a delle dimensioni industriali e risulta particolarmente
conveniente se pud essere accoppiato ad un impianto
termoelettrico, in modo da utilizzare nel I° stadio il
vapore di scatrico delle turbine dei gruppi alternatori.
In tal modo le calorie somministrate al vapore possono
essere sfruttate con pill elevato rendimento. Le pil
recenti vedute tendono a considerare questo tipo di di-
stillazione mene conveniente di altri per il futuro [10].

Un processo (Badger), che si spera possa raggiun-
gere risultati economicamente convenienti su scala
industriale, contempla 'uso di evaporatori a tubl ver-
ticali, gid usati con successo nell'industria della carta
e del sale [10].

L’acqua salata, nell’evaporatore in esame, viene
riscaldata a mezzo vapore in un evaporatore tubolare;
PPacqua che non evapora esce dall’'evaporatore, con un
pitt elevato contenuto di sali e costituisce la salamoia.
Il vapore d’acqua proveniente dalla distillazione urta
contro il deflettore, lasciando cadere le goccioline di
acqua trascinate, e viene quindi raccolto alla sommita
della testa dell’evaporatore. Di qui passa attraverso
un separatore centrifugo che elimina ulteriormente le
goccioline di acqua eventualmente trascinate.

Lo schema di fig. 4 rappresenta in effetti un distil-
latore e non un ciclo completo di trattamento; la parti-
colarita & data dalla forma dell’evaporatore (tubolare
verticale); sono inoltre notevoli le velociti in gloco,
e Diniezione di idrossido di magnesio nell'acqua en-
trante il che impedisce la formazione di depositi e
consente lunghi periodi di esercizio continuo. Tale
idrossido viene poi successivamente recuperato.

Questo processo viene dagli americani indicato an-
che con la sigla LTV (Long Tube, Vertical).

A - ¢ - Evaporazione con flash ad uno o pin stadi.

Questo ciclo consiste essenzialmente nel riscalda-
mento dell’acqua sotto pressione, senza evaporazione;
successivamente l'acqua calda viene immessa in una
camera detta di « flash » a pressione inferiore. Qui
avviene il « flash » cioé limprovvisa vaporizzazione
dell’acqua; in questo fenomeno gran parte dei sali
disciolti precipita, benche alcuni (specialmente i sol-
fati) possano comunque depositarsi nel riscaldatore.

In s& e per s& l'evaporazione con flash non pud
essere considerata un trattamento per la produzione
di acqua potabile, bensi un artificio da inserire in
un ciclo di distillazione per ridurre la formazione di
depositi.

Il costo- & dato essenzialmente dalla presenza di
apparecchiature per produrre la depressione.

I trattamenti pia promettenti per la distillazione con
flash sono quelli a pilt stadi.

In questi processi 'acqua salata viene a pii1 riprese
riscaldata fino a 80 °C circa, ed ogni volta passata al
flash in varie camere in serie, che operano a pres-
sioni decrescenti. Lo schema non differisce sostanzial-
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Fig. 4 - Evaporatore a tubi verticali

mente da quello di fig. 3; per ogni evaporatore &
perd necessario aggiungere un eiettore che mantenga
una adeguata depressione all'interno dell’evaporatore
stesso.

Il vapor d’acqua che si sviluppa in ciascuno stadio
viene condensato dalla carica fredda, mentre Ia somma
dei vari condensati costituisce l'uscita di acqua distil-
lata. L’acqua da trattare viene riscaldata nel refri-
gerante finale dell’acqua condensata, nei singoli con-
densatori dei vari stadi, nei condensatori degli eiettori
dei singoli stadi. Successivamente, prima del flash,
Pacqua viene riscaldata in apposito riscaldatore, me-
diante combustibili convenzionali o calore di scarico.

E questo un trattamento considerato oggi fra i
pitt promettenti da un punto di vista industriale [3].

E stato inoltre possibile ridurre sensibilmente i costi
di installazione, eliminando completamente le superfici
di scambio; un distillatore a flash a pia stadi viene
oggl costruito in forma di una serie di elementi sovrap-
posti, che funzionano in maniera molto simile ai piatti
di una torre di distillazione come indicato in fig. 5.

Ogni elemento & diviso in due scomparti: uno per
I'acqua salata ed uno per I'acqua dolce; in quello per
Pacqua salata piove acqua calda dallo stadio supetiore,
che in parte.vaporizza per effetto della minore pres-
sione. Nello scomparto per l'acqua dolce viene pom-
pata e spruzzata acqua dallo stadio inferiore, che &
pitt freddo ed a pit hassa pressione. Poiché i due scom-
parti di ciascuno stadio sono in comunicazione nella
parte superiore, Pacqua dolce e fredda provoca la
condensazione di parte del vapore d’acqua che si &
sviluppato per effetto del flash. Pertanto negli scom-
parti dell’acqua salata si ha acqua in quantitd sempre
minore e con concentrazione sempre maggiore scen-
dendo dagli stadi superiori a quelli inferiori; si ha
acqua dolce condensata in quantith sempre maggiore
salendo dagli stadi inferiori a quelli superiori negli
scomparti dell’acqua dolce.

Poiche il costo di ciascuno stadio & piit basso di
un normale evaporatore con superficie di scambio, ¢’'8
convenienza ad aumentare il numero degli stadi; si
sono infatti costruite unitd di questo tipo con 50
stadi o pit [52].

E ovvio che un impianto che utilizzi tutti gli artifici
di compressione del vapore ed evaporazione in vari
stadi successivi debba raggiungere una notevole econo-
mia di esercizio, anche se con un investimento iniziale
piuttosto elevato. Il ciclo pud risultare particolarmente
vantaggioso, come gid detto, se lo si abbina ad una
centrale termoelettrica.

VAPODRE ACQUA SALATA

&

X

\

SALAMDI A

Fig. 5. - Schema di un distillatore a flesh a 5 stadi.
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A - d - Artifici a pressione critica

Come & noto, acqua presenta il suo « punto cri-
tico » alla pressione di 225 atmosfere ed alla tempe-
ratura di 374 °C. Allo stato critico non esiste pratica-
mente distinzione fra fase liquida e fase vapore e

pertanto si ha brusco passaggio dall’'una fase all’altra..

In altri termini in quelle condizioni il calore latente
di vaporizzazione & nullo; si ha anzi che tale calore
latente diminuisce progressivamente dalla temperatura
ambiente a quella critica mentre ovviamente il calore
sensibile (innalzamento di temperatura a partire dal-
I'inizio della somministrazione di calore — per es.,
a partire da 0 °C) aumenta sempre.

Il calore totale, necessario a riscaldare Pacqua da
0°C fino alla temperatura di distillazione e ad effet-
tuare quest’ultima, parte da un calore di poco infe-
riore alle- 600 cal/kg, passa per un massimoe intorno
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ai 220 °C (669 cal/kg), per scendere a 504 cal/kg
al punto critico. ' '

Ne deriva pertanto che, la distillazione di 1 kg
di acqua alla temperatura critica richiede un numero
di calorie inferiore di circa il 22 % a quelle neces-
sarie a 100 °C,

Si deve quindi presumere che, se le perdite si
mantengono proporzionali alle calorie in gioco, in
un ciclo nel quale si recuperino poi le calorie di
condensazione, le perdite di calore complessive do-
vranno essere minime in una distillazione allo stato
critico.

Inoltre, essendo allo stato critico nulle le calorie
di evaporazione, tutto lo scambio termico pud avvenire
utilizzando un notevole salto di temperatura con
conseguente riduzione delle superfici di scambio, rea-
lizzando cio# una notevole economia di impianto.

Il processo in s& non & nuovo, in quanto gia usato



nelle caldaie Benson per la produzione di vapore a
pressione critica, e d’altra parte venne brevettato
da Von Platen in Svezia del 1942 [38] e negli Stati
Uniti nel 1950 [711].

Le difficoltd per la realizzazione pratica di un tale
ciclo sono molteplici. Innanzittutto non sono ben note
le caratteristiche fisiche (calore specifico, calore latente,
entropia ecc.} delle soluzioni saline, che solo recente-
mente sono state sottoposte a studio [49].

Risulta da tali studi che a partire da temperature
intorne ai 200 °C, il calore totale di una soluzione
salina & superiore a quello dell’acqua pura: pertanto
il rendimento del recupero scende sensibilmente perche
durante la condensazione si possono recuperare co-
munque meno calorie di quante se ne siano spese per
I'evaporazione [27]. Inoltre il punto critico si sposta
nel senso delle temperature e pressioni crescenti, al
crescere della salinita.

Un altro problema, & costituito dalle forti corrosioni
alle condizioni critiche; Iesperienza ha indicato nelie
leghe a base di titanio la soluzione tecnica del pro-
blema [38]. L’esperienza ha altresi dimostrato la forte
produziene di incrostazioni a temperature superiori ai
170 °C per pressioni uguali o superiori a quella critica.

Lo stato attuale degli studi ha condotto alla con-
clusione che il procedimento & attuabile, ma perchs
possa divenire effettivamente conveniente da un punte
di vista economico & necessario risolvere economica-
mente innanzittutto il problema delle incrostazioni e
poi quello dei materiali.

A - e - Evaporazione e surriscaldamento

E stata proposta anche la distillazione delle solu-
zioni saline concentrate, provenienti da altri tratta-
menti. Come & noto, il punto di ebollizione delle solu-
zioni saline a pressione atmosferica & superiore ai
100 °C e cresce al crescere della concentrazione in
sali; in tali condizioni il vapore d'acqua che si svi-
luppa, essendo puro, risulta surriscaldato. E stato
osservato che & possibile condurre I'ebollizione delle
salamoie fino a 650 °C a pressione inferiore alle 2
atmosfere (e quindi con produzione di vapore forte-
mente surriscaldato), senza che si abbiano a lamen-
tare incrostazioni dannose. Pertanto questo processo
¢ stato anch’esso proposto, benché non risulti che
siano state effettuate pratiche applicazioni o studi
particolari [79].

B - Congelamento

Poiche le calorie latenti per la trasformazione acqua-
ghiaccio a 0 °C sono appena 79,6 cal/kg mentre il
calore di evaporazione a 100 °C ammonta a ben 540
cal/kg (& cio2 quasi sette volte pili grande) sorge
spontaneo il tentativo di ottenere la separazione della
acqua dai sali mediante congelamento. In effetti si
frappongono due ostacoli fondamentali: il costo della
frigoria che & certamente pid elevato della caloria
(un impianto frigorifero & certamente pill costoso
di una caldaia) e la difficoltd di ottenere una sepa-
razione netta fra ghiaccio e sali.

Infatti non si riesce ad ottenere la cristallizzazione
dell'acqua senza che i cristalli trattengano nei loro
interstizi dell’acqua salata. Quest’ultima pud venir
molto sensibilmente ridotta mediante spremitura della
massa di cristallini [45] a pressioni comprese fra
70 e 140 kg/cm?, ovvero mediante lavaggio in contro-
corrente [58). Col primo sistema si riesce ad otte-
nere acqua con un contenuto di sali dell’ordine di
grandezza di 500 ppm, con un recupero del 90 % di
acqua dai cristalli costituenti il ghiaccio di partenza.
Il secondo sistema consiste nel lavare i cristalli con
una soluzione salina meno concentrata di quella di
partenza. Esperimenti condotti con 11 stadi di lavag-
gio (per ogni stadio il ghiaccio veniva lavate con la
soluzione proveniente dallo stadio successivo — pin
duro) hanno mostrato la possibilitd di ottenere acqua
con un contenuto di sali di 14 p.p.m.

La fig. 7 mostra uno schema tipico con tre lavaggi
mediante miscelazione e 4 stadi di separazione dei
cristalli, mediante centrifugazione.

Un artificio proposto [19] per ridurre il costo di
esercizio del ciclo & quello di sottoporre il ghiaccio
ad una pressione sufficientemente elevata per abbassa-
re il punto di fusione al disotto di 0 °C. In tal modo
& possibile ottenere la formazione dei primi cristalli
di ghiaccio per evaporazione dell’acqua e quindi far
fondere il ghiaccio in modo da recuperare le frigorie
latenti per formare nuovo ghiaccio, senza ricorrere ad
un fluide refrigerante intermedio; la pressione pud
essere usata anche per migliorare la separazione fra
cristalli di ghiaccio e salamoia.

Un sistema abbastanza economico, ma adatto solo
per il trattamento di acqua salmastra in piccoli im-
pianti & quello brevettate da Trépoud [69], in cui il
ghiaccio viene prodotto in forma porosa con congela-
mento rapido a — 10 °C; mediante fusione a tempe-
ratura opportuna viene poi eliminata gran parte del-
I'acqua salata trattenuta nelle cavitd dei blocchi di
ghiaccio; il processo avviene in due stadi. Un altro
processo, sperimentato con successo dalllstituto di
Metallurgia di Lubiana, & quello dovuto al Pankovic
[53]: la caratteristica di esso consiste nella produ-
zione del ghiaccio in forma di neve; questo & ottenuto
realizzando la cristallizzazione in un recipiente nel
quale un agitatore meccanico, che ruota alla velocita
di 2.500 + 4.000 giri al minuto, provvede ad emul-
sionare aria all’acqua in fase di cristallizzazione. La
neve cosi ottenuta, che trascina poca acqua salata,
viene separata da quest’ultima mediante centrifuga-
zione.

B - a - Congelamento senza uso di particolari fluidi
refrigeranti

E stato inoltre proposto [21], per eliminare le
serpentine del congelatore e dell’apparecchio di fusione,
di affidare al vapor d’acqua la funzione di fluido
refrigerante: Pacqua viene cosi evaporata nel conge-
latore, provocando la formazione dei cristalli di ghiac-
cio; il vapore viene poi compresso (e quindi surri-
scaldato) ed inviato sul ghiaccio per la fusione. Il
resto del ciclo rimane lo stesso.

La Carrier Corp. ha studiato il problema negli-
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ultimi anni per conto dell'Ufficio Potabilizzazione
Acque del Ministero degli Interni USA [61], mettendo
a punto un ciclo di tipo industriale: esso considera
il trattamento di acqua (con un contenuto in sali del
3,5 %) in cui il 50 % dell’acqua entrante esce sotto
forma di acqua potabile; P'altro 50 % esce come sala-
moia al 7 %. Per ogni GPD di acqua trattata si ha
uno sviluppo di 3,4 CFM di vapore (7). La salamoia
uscente, alla temperatura di — 3,6 °C, viene usata per
raffreddare Pacqua salata entrante. Il vapore che si
sviluppa nel congelatore viene portato dal compres-
sore ad una pressioni pari alla tensione di vapore

potabile. Dalla parte superiore del separatore esce
Iacqua potabile proveniente dalla fusione del ghiac-
cio lavato; essa in parte va allo scambiatore B di
ingresso (ed esce per gli usi potabili), in parte va
al ciclo ad assorbimento. Quest'ultimo sostituisce il
compressore di vapore con tutte le sue spese di
installazione e di esercizio. Il vapore viene assorbito
da un solvente formando una soluzione diluita che
viene inviata alla caldaia (boiler}. Qui si ha la rige-
nerazione del solvente e Peliminazione dell’acqua sotto
forma di vapore; quest’ultimo viene pol recuperato
mediante il condensatore.
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Fig. 7 - 1ratiamento mediante congelamento con lavaggio in controcorrente

dell’acqua a 0°C e quindi inviato sul ghiaccie, per
la fusione.

Una variante del processo Carrier & quella dello
schema in figura 8.

In sostanza il congelatore funziona nel classico mo-
do: Pacqua salata prerefrigerata viene spruzzata nel
congelatore; quivi in parte evapora, in parte si tra-
sforma in cristalli di ghiaccio; la miscela di salamoia
e ghiaccio va ad un separatore dove quest’ultimo viene
lavato con acqua potabile. Dal fondo del separatore
esce la salamoia che preraffredda Pacqua salata en-
trante. Il ghiaccio entra nel separatore dal basso ed
esce dall’alto, fondendo sotto gli spruzzi di acqua

() Cio& per ogni me di acgua trattata si hanno ben
36.000 mc di vapore.
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Lo scambiatore A serve ad equilibrare il hilancio
termico. L'acqua potabile fredda uscente dal sepa-
ratore passa in parte attraverso DPassorbitore, riscal-
dandosi; essa viene quindi raffreddata in un refrige-
rante ausiliario e ritorna al separatore per il lavaggio
dei cristalli di ghiaccio.

Un ciclo di recente sperimentato con successo in
Israele & quello brevettato da Zarchin (v. fig. 9)
[77, 81]. .

L’acqua salata (con un contenuto di sali del 3,5 %)
viene spinta mediante la pompa A, attraverso lo
scambiatore di calore, agli spruzzatori dell’evapora-
tore. Il compressore A mantiene nell'evaporatore una
pressione sufficientemente bassa; il 7 % in peso del-
Pacqua evapora. I1 43 % dell’acqua cristallizza mentre
il rimanente 50 % resta liquido, ma con un contenuto



ROILER

TCAMBIATORE A

r42ras

ATFORBITORE

VAPPRF D'ACQUA

= Tramec o m-mum;@rﬂnlfyurrl 4
-— oK ERTE Aerhig

[RROZZATOR/

COXCETATIRE

LRLOTISNE DILEITA

SAEAMEIA E GHIACCID

ACQUA D1 Forronr

AULILIARL O
I J—
L3F W ) .
§
~
. ACQUA RPTARILE
i
3y
N> TEPARATIRE
L)
S
¥

_ [

SALAME A

ACQLA JALATA

ACQUA Poragial

AMEATERE &

Fig. & - Trattamento mediante congelamento sulla base del processo Carrier che impiega il vapor d'acqua quale fluido refrigerante.

salino del 7 %. I cristalli di ghiaccio cadono quindi
sul nastro trasportatore racchiuso entro il serbatoio
di raccolta del ghiaccio; la separazione fra evaporatore
e serbatoio di raccolta & mantenuta mediante una serie
di sifoni che costituiscono un sigillo idraulico attra-
verso il quale 'acqua ed i cristalli di ghiaccio possono
scendere, ma i vapori non possono risalire.

La salamoia‘ raccolta sul fondo viene drenata me-
diante la pompa B e quindi eliminata dope di aver
ceduto le sue frigorie nello scambiatore di calore.

Il vapor d’acqua, compresso (e quindi riscaldato)
dal compressore A viene immesso parte all’estremita
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del serbatoio di raccolta del ghiaccio, e parte nello
apparecchio di fusione. Si ha qui la fusione totale del
ghiaccio.

La pompa C provvede ad immettere Pacqua di
fusione prima nello scambiatore di calore, per il
recupero delle frigorie, e poi nel condensatore baro-
metrico.

Qui l'acqua viene di nuovo spruzzata e provvede
a condensare il vapor d’acqua immesso nel condensa-
tore barometrico del compressore B. Quest’ultimo ha
la funzione di recuperare il vapor d’acqua in eccesso;
infatti non tutto il vapore prodotto nell'evaporatore
sarebbe necessario per la fusione del ghiaccio, in
quanto parte di quest’ultimo fonderebbe comunque per
assorbimento di calore dall’esterno, sia pure attraverso
pareti coibentate.

Nel condensatore barometrico regna la pressione
data dall’altezza della sua canna di scarico. Cid &
valido beninteso sempreche vi sia bilancio fra le por-
tate entranti e quelle uscenti. Poiché non tutte il
vapore entrante nel condensatore si condensa effetti-
vamente, Peccesso di incondensati deve essere smaltito
mediante la pompa a vuoto.

Llacqua priva di sali viene raccolta all'estremo della
canna barometrica.

B - b - Congelamento diretto con uso di idrocarburi

E stato anche proposto [21] di usare il ciclo a
« congelamento diretto » (*)) con un fluido immiscibile
con l'acqua, per es. il butano (processo Cornell) che
viene compresso ed inviato in fase liquida a misce-
larsi con Pacqua salata; la sua espansione nel con-

(*) La direzione « congelamento diretto » si applica a
tutti i cicli nei quali fluide frigorifero ed acqua si mescolano
direttamente: essa si contrappone alla dizione « congelamento .
indiretto » con cui si indicano tutti 1 cicli in cul il fluide
frigorifero resta sempre separatoe dall’acqua.
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gelatore provoca la formazione dei cristalli di ghiaccio
mentre Pimmissione del butano compresso e surri-
scaldato nell’apparecchio di fusione proveca la lique-
fazione del butano e lo scioglimento del ghiaccio. Il
vantaggio di questo ciclo & dato [61] dal fatto che,
a paritd di acqua da trattare, occorre comprimere un
volume di butano sensibilmente inferiore a quelle del
vapor d’acqua.

Inoltre il butano bolle a pressione atmosferica al-
'incirca a 0 °C, onde tutto il ciclo pud essere operato
all’incirca a pressione atmosferica.

In pratica un ciclo che adoperi butano come fluido
intermedio richiede circa — 5 °C nel congelatore e
circa 1 °C nell’'apparecchio di fusione. Il lavoro teorico
totale, tenuto conto delle varie perdite in compressori,

RENTINA FREDDA

piccola parte di butano, che non viene condensato per
mancanza di frigorie, passa al condensatore seconda-
rio a miscela dove viene recuperato mediante raffred-
damento con acqua esterna.

La salamoia contenente cristalli di ghiaccio viene
trasferita dall’evaporatore-congelatore nel separatore
centrifugo; di qui Pacqua trattata passa come gia
visto, al condensatore principale e, prima di lasciare

-Pimpianto, passa attraverso la colonna A cedendo

le frigorie residue. La salamoia derivante dal sepa-
ratore centrifugo cede invece le residue frigorie nella
colonna B.

In entrambe le colonne A e B circola un particolare
tipo di benzina che si raffredda a contatto con I'acqua
o con la salamoia, senza peraltro mescolarsi con tali
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Fig. 10 - Processo Umanc

tubazioni ecc, & di 6,85 kXWh/m* [32], mentre
quello teorico con rendimento del 100 % sarebbe di
soli 2,1 kWh/m’.

E stato sperimentato allo scopo anche il cloruro
di metilene in sostituzione del butano, che & perico-
loso, perche con lossigeno.dell’aria pud dar luogo a
miscele esplosive. Alcune difficoltd sono state incon-
trate per lo spostamento dei cristalli di ghiaccio e
per il loro lavaggio.

Il processo Blow-Knox & come ciclo del tutto simile
a quello Cornell, ma ne differisce per alcuni parti-
colari costruttivi, soprattutto del congelatore.

Un processo che in questi ultimi anni ha trovato
notevoli e promettenti affermazioni, & il processo giap-
ponese Umano [52], indicato in fig. 10,

In esso l'acqua salata viene dapprima deaereata,
quindi, inviata alla colonna C e di qui ad un reci-
piente che funge sia da evaporatore che da conge-
latore.

Qui viene miscelata con butano liquido che evapora,
raffreddando Vacqua. 1 vapori di butano vengono
compressi ed inviati nel condensatore principale a
miscela; quivi il butano condensa perchg raffreddato
dall’acqua uscente dal separatore centrifugo. Una

1¢

liquidi. Le frigorie cosi assorbite vengono cedute al-
Pacqua salata entrante nella colonna C.
Tenuto conto dei rendimenti reali, il consumo effet-
tivo sperimentale di questo processo & di 7,2 kWh/m’.
1l vantaggio notevole del processo Umano risiede
nella cospicua economia di investimento. Infatti I'uso
di butano consente di ridurre notevolmente la potenza

_dei compressori per il basso volume specifico di tale

idrocarburo in fase gassosa; inoltre I'uso di benzina
quale fluido di scambio fra le colonne A, B e C,
consente di risparmiare costosi scambiatori.

C - Osmosi

Come & noto esistono membrane semipermeabili, le
quali lasciano passare determinati solventi ma non i
sali in essi disciolti. Il fenomeno in base al quale si
verifica questa differenziazione & detto <« osmosi» e
« pressione osmotica » & la pressione da applicare sulla
faccia di una membrana semipermeabile a contatto con
la soluzione rispetto all’altra faccia a contatte con il
solvente per arrestare il passaggio di quest’ultimo.



Questa pressione osmotica & dell’ordine di gran-
dezza dei 27 kg/cm? per la normale acqua di mare.

Il problema dell’estrazione di acqua pura dall’acqua-

di mare pud essere quindi risolto filtrando quest’ul-
tima attraverso una membrana semipermeabile, sotto
una pressione superiore alle 27 atmosfere (per questo
motivo gli Americani chiamano il trattamento osmo-
tico « Reverse Osmosis Process »). I problemi che ne
nascono sono essenzialmente di natura tecnologica e
riguardano la durata delle membrane e la grande
superficie necessaria. Studi condotti nel 1955 [57]
hanno dimostrato la possibilitd di usare membrane
osmotiche costituite da acetato di cellulosa, attraverso
le quali si possono ottenere, a seconda della concen-
trazione della pressione e della temperatura, delle
portate filtranti variabili da 8 a 30 litri al giorno
per metro quadro di superficie effettiva di filtro, con
purezza al 99,5 %.

Gli studi successivi si sono concentrati sulla ricerca
di membrane o filtri di migliore resistenza meccanica,
fra cui i filtri capillari costituiti da una serie di
canalicoli submicroscopici ottenuti da fibre sintetiche,
il cui diametro sarebbe inferiore a quello degli ioni
da arrestare [1]. Si ha speranza di poter ottenere
membrane di sufficiente resistenza meccanica con capa-
cita filtrante dellordine di grandezza di 4 litri per ora
e per metro quadro di superficie [21].

I processi osmotici presentano il grande vantaggio
di non richiedere trasformazioni di stato e pertanto
non vengono messe in gioco forti quantitad di calore
" con i relativi costi di produzione e di recupero. Per
contro & forte la spesa per la produzione della pres-
slone necessaria; pertanto questo trattamento & da
ritenere pil adatto per il trattamento delle acque
debolmente salate (cul compete pilt bassa pressione
osmotica), che non dell’acqua di mare,.

Le pia recenti esperienze [62] hanno provato la
-ossibilitd di usare membrane di acetato di cellulosa,
dello spessore di 6 p su supporto di porcellana porosa;
si sono ottenute delle rese di 1,1 litri/hr per metro
quadro di filtro alla pressione di 42 kg/cm? tuttavia
questa membrana & risultata di vita troppo breve
perché venne meno dopo di aver trattato 7,4 litri per
metro quadro,

Altre esperienze receniemente condotte su mem-
brane sempre a base di acetato di cellulosa [41], pre-
parate con speciali procedimenti, hanno condotto a
rese non superiori ad 1,85 1/hr per metro quadrato
di filtro, operando a pressioni massime di 140 kg/cm?
su soluzioni saline al 5,5 % di NaCl.

D - Altri trattamenti

D - a - Sublimazione

Non ci consta che siano stati effettuati veri e propri
studi per la separazione dei sali dall'acqua mediante
sublimazione; & stato notato tuttavia che — per
quanto piccola — la tensione di vapore dei sali
disciolti in acqua non & nulla. E stato inoltre notato
che nel sistema NaCl-acqua-vapore, ad alte tempera-
ture e pressioni, I'NaCl & presente in fase di vapore;
cid vuol dire che in tali condizioni fisiche la tensione
di vapore del Cloruro sodico ha valori sensibili. Ulte-

riori studi potrebbero condurre alla conclusione che
in particolari condizioni di temperatura e pressione
la tensione di vapore dei sali potrebbe essere in qualche
modo sfruttata per la separazione di questi ultimi
dall’acqua. '
Tuttavia un meccanismo per ottenere tale separa-
zione non & stato fino ad oggil oggetto di studio.

D - b - Adsorbimento ed estrazione con solventi

Il processo pitt semplice di adsorbimento fa uso di
gelo di silice [54]; basta esporre quest’ultimo ai va-
pori che si sviluppano sulla superficic del mare; il
gelo di silice adsorbe vapore d’acqua fino ad 1/5 del
suo peso. Se successivamente si riscalda il gelo di
silice, lo si pud rigenerare facendone sviluppare la
acqua sotto forma di vapore. Il processo & ovviamente
costoso ed adatto solo a piccolissime applicazioni.

11 ciclo di estrazione dell’acqua della soluzione me-
diante speciali solventi [21] si riduce sinteticamente
allo schema indicato in figura 11: l'acqua di mare
viene a contatto in controcorrente con il solvente, in
una torre di estrazione. L'estratto uscente dalla torre
& composto dal solvente contenente acqua.
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Fig. 11 - Estrazione dei sali con solvente

Questo estratto viene inviato in un separatore, dove
avviene la suddivisione in solvente (inquinato da ac-
qua) ed acqua (inquinata da solvente). La separazione
avviene perché nel separatore regnano condizioni di
temperatura leggermente diverse da quelle della torre
di estrazione. A seconda del tipo di solvente, mel
separatore deve regnare una temperatura inferiore o
superiore a quella della torre; il calore necessario vie-
ne aggiunto o sottratto nel II° scambiatore; nel I°
avviene solo il recupero di calore fra solvente ed
estratto.

Dal fondo della torre di estrazione esce la salamoia,
inquinata dal solvente. Poich2 quest’ultimo & costoso,
occorre effettuare il recupero completo, per quanto
possibile, sia dalla salamoia che dell'acqua demine-
ralizzata.

11 procedimento & stato studiato e ritenuto tecni-
camente attuabile; sono stati sperimentati vari sol-
venti nel campo delle anime e dei glicoli [28], ma
in sostanza il ciclo & da ritenere poco conveniente
per molte ragioni. Innanzittutto Penergia necessaria
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per separazione acqua-solvente cresce col diminuire
della percentuale di acqua nel solvente; pertanto o si
limita la separazione dell’acqua dall’estratto, perdendo
cosi un costoso reagente; ovvero si spinge a fondo
la separazione, ma in tal caso cresce la spesa in
energia termica (raffreddamento o riscaldamento) per
differenziare la temperatura del separatore da quella
della torre di estrazione.

Inoltre il ciclo considerato richiede comunque il
recupero del solvente sia dall’acqua trattata che dalla
salamoia, con ulteriore investimento iniziale, ed ulte-
riore spesa di esercizio. Infine il ciclo cosi come
prospettato non consente di ottenere la separazione
completa acqua-sali per cui si ottiene un’acqua demi-
neralizzata ma non ancora potabile,

D - ¢ - Diffusione

Come & noto dalla teoria cinetica dei gas, 'energia
posseduta da ciascuna particella & data dal semipro-
dotto della sua massa per il quadrato della velocita.

In una miscela in equilibric di molecole gassose
di differente peso molecolare, saranno pertanto dotate
di maggior velocitd le molecole pint leggere; dunque
di una tale miscela, fatta passare attraverso ad un
setto poroso, tendono a passare pill rapidamente le
molecole leggere che non le pesanti. All'uscita dal
filtro si avrd ciod una miscela pit leggera di quella
di partenza [56]. Accoppiando pidl filtri in serie si
potra ottenere ad esempio la separazione di isotopi
gassosi, ed il processo & realmente usato per la sepa-
razione di quelli dell’argon, neon, azoto, ossigeno, ed
infine dell’esafluoruro di uranio.

Analogamente in un recipiente verticale cilindrico
riscaldato da una resistenza lungo I'asse, si ha un
processo di diffusione termica: le molecole gassose
hanno tendenza a trasferirsi dalla parete esterna verso
il centro perch@ ivi esiste una maggior temperatura e
quindi una minor densitid. In una miscela di gas, il
pilt leggero si muove piti rapidamente e tende quindi
a concentrarsi lungo Passe, Il gas pill leggero tende
a riscaldarsi pilt di quello pesante e quindi a spostarsi
per convezione verso lalto.

Questo processo & usato per la separazione degli
isotopi dal cloro, del neon e del cripton. E stato pos-
sibile ottenere anche la separazione dell’ossido di
carbonio  dall’etilene, gas di uguale massa molecolare,
ma di diversa composizione.

Questo processo, che prende il nome di « termodif-
fussione » & stato usato anche per la separazione
degli isotopi dell'uranio partendo da una miscela di
esaflucruro di uranio, prima che venisse comunemente
adottata la diffusione del gas attraverso setti porosi.

Il processo di termodiffusione & stato proposto e
brevettato anche per 'addolcimento dell’acqua di mare
[18]), benché poi in effetti non risultino effettuate
applicazioni. Esso verrebbe realizzato mediante un
recipiente a due scomparti, divisi da una membrana
permeabile, la parte superiore & esposta alle radiazioni
solari, mentre quella inferiore & raffreddata nell’acqua.
In tale apparecchiatura si dovrebbe avere una pro-
gressiva concentrazione di sali nella zona inferiore
fredda ed un progressivo addolcimento dell’acqua nel-
la zona superiore, calda.
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D - d - Uso degli ultrasuoni

Come & noto gli ultrasuoni (ciog vibrazioni sonore
di frequenza superiore ai 20.000 per/sec, € percid
non udibili all’orecchio umano) sono usati come mezzo
per mantenere materiali in sospensione, ovvero per
ottenere trasformazioni molecolari. L'uso degli ultra-
suoni & stato proposto sia per evitare la formazione
di incrostazioni in caldaie [79] che per separare i
sali dall’acqua. Tuttavia le esperienze effettuate per
quest’ultimo scopo hanno dato risultati negativi [68].

D - e - Uso di liquidi immiscibili

E stato proposto 'uso di liquidi immiscibili con
Pacqua e nei quali i sali fossero pint seclubili che
nellacqua stessa. Tuttavia non risulta siano stati
effettuati studi concreti in proposito. Dell’uso dei sol-
venti per estrarre invece 'acqua dalla miscela, & stato
gia trattato al punto D - b.

2 - TRATTAMENTI CHIMICI

A - Scamébio ionico

Questo trattamento presenta una certa analogia con
P'addolcimento dell’acqua per usi industriali mediante
resine. Con quest’ultimo. procedimento i cationi di
calcio e magnesio dei sali disciolti in acqua vengono
sostituiti, per effetto di una « resina cationica » da
cationi di sedio: si ottiene cosi sempre lo stesso con-
tenuto di sali disciolti, ma questi ultimi invece di
essere facilmente precipitabili (calcio e magnesio} sono
invece sempre solubili (sodio). La resina cationica
cede in soluzione il sodio ed assorbe il calcio ed il
magnesio.

Nella potabilizzazione dell’acqua salata invece occor-
rono due resine, una cationica ed una anionica. Quella
cationica assorbe i cationi metallici di vario tipo,
sostituendoli con gli idrogenioni H*; la resina anionica
invece libera gli ossidrilioni OH-- ed assorbe anioni.
Ne risulta la scomparsa dei sali dall'acqua e la loro
sostituzione con altre molecole di acqua.

L’acqua ottenuta ottenuta & pura, ma il processo &
costoso per la necessitd di metter in ciclo forti quan-
tita di resina, che vengono parzialmente consumate,
malgrado la continua rigenerazione. Pertanto esso &
adatto pin alle acque debolmente salate che alla vera
e propria acqua di mare.

Lo schema in figura 12 indica sommariamente uno
di tali cicli [27]: Pacqua suhisce prima il trattamento
cationico, divenendo acida e quindi quello anionico,
che conduce alla sua neutralizzazione, con produzione
di anidride carbonica; quest’ultima viene eliminata
mediante insufflazione di aria in un degassatore.

La resina cationica viene poi rigenerata mediante
lavaggio con soluzione acida e quella anionica me-
diante lavaggio con soda caustica od altro alcali. 1l



lavaggio & la parte pill onerosa, richiedendo quantita
di soluzioni pari a 20 + 30 volte acqua trattata. Inol-
tre incide sensibilmente il costo dell’acide e della base.
Pertanto & stato proposto [21] di utilizzare cicli pit
economici per la rigenerazione ed in particolare di
usare resine cationiche che liberassero radicali ammo-
nici (NH,*) e resine anioniche che liberassero car-
bonilioni (CO--). In tali condizioni 1 sali disciolti
nell’acqua vengono assorbiti completamente e vengono
rimpiazzati da carbonato o bicarbonato ammonico
(NH,CO, ovvero NH.HCQ;). Pertanto 'acqua uscente
dal trattamento non & pura, ma contiene questi ul-
timi sali, che possono perd facilmente venir decom-
posti mediante calore. Si sviluppano quindi ammoniaca

di acqua formano la struttura principale, che ospita
le molecole di particolari gas, in genere idrocarburi.
Il vantaggio di questo procedimento consiste nel fatto
che il legame che unisce le varie molecole & piit debole
di una valenza chimica e pertanto 'energia richiesta
per la formazione e la distruzione dell'idrato & piutto-
sto modesta, Temperature e pressioni possono essere
scelte poco lontane da quelle ambiente, ed inoltre non
st presentano problemi di incrostazioni.

Recentemente & stato brevettato in America il prin-
cipio di funzionamento di un ciclo che sfrutta la
formazione di idrati [11]. T fluidi presi in considera-
zione e le relative condizioni fisiche di formazione di
idrati sono qui di seguito riportate:
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(NH;)} ed anidride carbonica (CO,) che vengono uti- Gas Temperatura Pressione assoluta
lizzate per l_a rigenerazione delle resine rispettiva- °C kg/cm?
mente cationica ed anionica. I vantaggi sono molte-
plici: invece di consumare reagenti, si consuma calore; Metano 10 77
le due resine possono venire miscelate insieme ed il I-tano 13 28
trattamento pud quindi essere unico. Alcune esperienze Propano 4,5 4,5
condotte secondo tale schema [27] hanno dimostrato Normalbutano 0 1,2
che esistono resine adatte allo scopo ma che devono Anidride carbonica 4,5 22
essere usati cinque o sei stadi successivi di tratta- Freon 12 7,2 3
mento, con estrazione dei gas a ciascuno stadio. L’in- Idrogeno solforato 26 17,5
conveniente & dato dal fatto che i metalli resistenti Idrogeno solforato 21 10,5

all’lacqua di. mare non resistono invece all’attacco
dell’ammoniaca e viceversa.

B - Idratazione

E stato proposto anche questo schema di tratta-
mento [79] che consisterebbe nel provocare la forma-
zione di idrati insolubili. Gli idrati verrebbero poi
separati e da essi verrebbe recuperata I'acqua mediante
processo di disidratazione.

Questo particolare tipo di idrati & costituito da una
struttura di molecole ospitanti che racchiude un grup-
po di molecole ospitate; nella fattispecie le molecole

Poich# il normalbutano richiede le piti basse pres-
sioni per la formazione di idrati, mentre il propano
richiede temperature piu elevate, il gii citato brevetto
(v. fig. 13) prevede l'uso di una miscela propano-
butano. Un tubo, del diametro di circa 3 m, verticale,
¢ affondato nel mare fino alla profondita di 60 m
circa, dove l'acqua ha una temperatura di 1°C. La
miscela propano-butano viene iniettata dal basso e
forma cristalli di idrati; essi salgono e vengono lavati
con acqua salata. La corrente discendente di acqua
salata sposta verso il basso la salamoia. Il cristalli
salgono e si decompongono non appena raggiungono
i 4,5°C nella parte superiore del tubo, dove regna
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una pressione 1,4 kg/cm? relativi. La miscela di idro-
carburi gassosi viene recuperata dalla sommitd del
tubo, compressa ed iniettata nuovamente in ciclo.
Lapparecchiatura descritta dovrebbe produrre 37
m’/h di acqua potabile (con un contenuto di sali
fra 100 e 500 p.p.m.}.

Non risulta che dalla fase di brevetto si sia passati
a quella di pratica realizzazione; tuttavia esperienze di
laboratorio per la formazione e la decomposizione di
idrati con propano sono state condotte con esito posi-
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Fig. 13 - Schema di processo di idvatazione

tivo [76] e consentono di prevedere che questo tipo
di trattamento si svilupperd prossimamente con buone
prospettive economiche; & in corso il progetto di un
impianto a 40 m?/giorno per conto dell'Ufficio Con-
versione Acqua Salata (O.8.W.) degli Stati Uniti. 1l
problema che sembra di pia difficile soluzione & quello
della separazione dei cristalli di idrato dai trascina-
menti di acqua salata.

C - Precipitazione

Questo trattamento consiste nell’'uso di reagenti che
trasformino comunque i sali solubili in insolubili. I
costo ¢ da ritenere oneroso, specialmente per 'acqua
di mare, a causa dell’elevato contenuto in sali, e di
difficile attuazione data la varia natura dei sali stessi.
Non risulta che dalla fase di proposte si sia passati a
sperimentazioni pratiche.
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3 - TRATTAMENTI ELETTRICI

A - Elettrolisi

Con questi trattamenti si ottiene la separazione dei
sali dall’acqua, sotto forma di ioni, che si depositano
sul due elettrodi di una cella. Il trattamento si presenta
attraente per la sua semplicithd e perche Penergia elet-
trica serve direttamente per ottenere la separazione
degli ioni dall’acqua, senza bisogno di passare attra-
verso trasformazioni intermedie. Tuttavia esperienza
mostra che energia effettivamente richiesta si man-
tiene fra le cinque e le cinquanta volte quella teorica
[79]. Si hanno due varianti a questo trattamento:
Pelettrolisi pura e semplice e Delettrolisi in presenza
di membrane selettive.

Un terzo tipo di trattamento & stato recentemente
proposto [63]: si realizza la semplice elettrolisi me-
diante due elettrodi di carbone speciale di cui il catodo
& preparato in maniera tale da assorbire i cationi e
I'anodo gli anioni; periodicamente si provvede ad in-
vertire la tensione, cosicche si liberano gli ioni assor-
biti ed il carbone si rigenera.

A - a - Elettrolisi pura e semplice

In una cella elettrolitica contenente soluzione di
clorure di sodio si ha, come & noto, sviluppo di idro-
geno al catodo e di ossigeno e cloro all’anodo. Per-
tanto il catolita tende a diventare basico perché perde
continuamente idrogenioni, mentre Panolita tende a
diventare acido. In realtd questa tendenza & contra-
stata dalla miscibilita fra anolita e catolita. Se perd
si pone un setto poroso a metd della cella, i due
liquidi sono in contatto, ma la miscibilita & fortemente
ostacolata. Il catolita, divenuto sensibilmente basico,
provoca la trasformazione dei sali di calcio e magnesio
in idrossidi, e quindi la precipitazione di questi ultimi.
Il catolita viene quindi separato, decantato e filtrato,
formando acqua pura, paragonabile a quella distillata.
L’anolita viene eliminato (v. fig. 14). ’

Il trattamento viene anche realizzato con celle a
tre compartimenti, separati da setti porosi. Nel com-
partimento centrale viene inviata 'acqua salata ed in

quelli laterali vengono raccolti il catolita e l'anolita.

Il procedimento & noto da molti anni [22] ma i tenta-
tivi di applicazione alla potabilizzazione dell’acqua di
mare sono recenti. I primi studi teorici risalgono al
1960 [3] e considerano I'uso di una prima cella per
la precipitazione di carbonati ed idrossidi, seguita da
uno stadio di decantazione e filtrazione; nella seconda
cella si ha la neutralizzazione della causticitdi nello
scomparto anodico. L’acqua demineralizzata emerge
dallo scompartimento anodico nella misura del 20 %
dellacqua totale entrante, Questo spiega come il con-
sumo di energia elettrica non possa essere inferiore a
cinque volte quello teorico di separazione.

A - b - Membrane selettive

Esistono membrane, di particolare natura, che con-
sentono il passaggio selettivo degli ioni: ad esempio
solo anioni o solo cationi. Utilizzando tale proprieta
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Fig. 14 - Demineralizzazione dell'acqua salata mediante elettrolisi con celle a setto poroso

si pud realizzare una cella elettrolitica con due setti,
in modo da definire tre compartimenti: nei due late-
rali sono immersi rispettivamente 'anodo ed il catodo.
Se la membrana posta dal lato dell’anodo lascia pas-
sare solo gli anioni & quella del lato del catodo solo
-1 cationi, sotto leffetto del passaggio dell'energia elet-
trica si ha la progressiva concentrazione dell’anolita
e del catolita con la contemporanea demineralizzazione
dell’acqua posta nel compartimento centrale.

In realta il trattamento viene realizzato con celle
a molti scomparti, come indicato in figura 15.
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elettrolisi con membrane selettive

L’acqua salata viene immessa con continuiti in cia-
scuno scoiparto: le acque che escono dal compar-
timento catodico e da quello anodico sono arricchite
rispettivamente di catolita ed anolita e percid costi-
tuiscono soluzioni pitl concentrate di quella di partenza
(salamoia). Gli scomparti immediatamente adiacenti
a quelli suddetti si depauperano di ioni, sia anodici

che catodici, durante il trattamento e percid I'acqua
che ne esce risulta demineralizzata. Ragionamenti per-
fettamente analoghi si possono fare per gli scomparti
via via successivi per cui la cella presenta alternati-
vamente scomparti di arricchimento di sali (con emis-
sione di salamoia) e scomparti di eliminazione di sali
(con emissione di acqua demineralizzata).

Il trattamento in oggetto viene chiamato anche
« elettrodialisi » dagli Americani ed & stato sperimen-
tato con successo per la riduzione del contenuto in
sali da 4.000 p.p.m. a 350 p.p.m. [30]. Un esempio
tipico & quello fornito dall’acqua di pozzo dell’Arizona,
per la quale si sono avuti i seguenti dati:

Sali od ioni Acqua bruta Acqua trattata
p.p.am. p.p-m.

5i0, 33 a3
Fe 0,15 0,04
Ca 445 9,9
Mg 181 4,8
Na 606 55
K 8,5 0,6
B 1,0 1,2
HCO, 360 62
50, 1.040 51
Cl 1.290 44
F 0,6 0,2
NO; ' 45 0,2
Solidi disciolti 3.830 229
Duregza espressa

come Ca CO, 1.850 44,
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Da tali analisi si vede che non & possibile eliminare
con questo processo né la silice né il boro, mentre
gli altri componrenti possono essere fortemente ridotti.

Le esperienze hanno perd dimostrato una notevole
tendenza alla formazione di depositi sulle membrane,
soprattutto da parte del ferro e del carbonato di calcio,
nonché ovviamente della silice, per cui si rende neces-
sario un pretrattamento con filtraggio (per eliminare
la silice), ossidazione (per eliminare il ferro) e dosag-
gio del pH (per pervenire depositi calcarei).

Il punto eritico di tale trattamento & costituito ovvia-
mente dalle membrane, che debbono essere sicuramen-
te selettive, di bassa resistenza ohmica, ma di elevata
resistenza meccanica.

Oggi si sono ottenute membrane di buone caratte-
ristiche; esse possono venir suddivise in due categorie:
eterogenee ed omogenee [62]. Quelle eterogenee sono
costituite da un materiale simile alle resine a scambio
ionico usate nei trattamenti industriali di addolci-
mento delle acque, mantenuto in forma di membrana
per mezzo di un adatto legante.

Quelle omogenee, piil usate, fanno ricorso agli stessi
materiali, ma le resine a scambio ionico fanno parte
integrante del materiale della membrana. Praticamente
la matrice di sostegno & costituita da un polimero di
tipo aldeide fenolica ovvero da un copelimero polisti-
rolo-divinilbenzolo nel caso delle membrane permeabili
ai cationi, mentre per quelle permeabili agli anioni
vengono usati pelimeri di tipo urea-formaldeide, mela-
mina-formaldeide e simili.

La resina scambiatrice di joni presenta in ogni caso
un radicale che la mantiene fissata alla matrice, men-
tre d’altra parte dispone di un secondo gruppo, mabile,
che effettua lo scambio con gli ioni della soluzione. I
radicali pill usati che provvedono al fissaggio alla
matrice sono quello solfonico (—SO,H) e quello car-
bossilico (—COOH) nel caso delle membrane permea-
bili ai cationi e quelli amminico (—NH,) e stmilari
nel caso delle membrane permeabili agli anioni.

Gli ioni metallici positivi (ad es. Nat, Ca*+,
Mg+ +) presenti nell’acqua salata possono liberamente
passare attraverso le membrane permeabili ai cationi
perché possono circolare passando da una molecola
all’altra della resina, agganciandosi ai radicali nega-
tivi di tipo solfonico o carbossilico. Non possono invece
passare gli joni negativi perché respinti da quegli
stesi radicali, di ugual segno.

Analogamente gli anioni disciolti (ad es, Cl-,
30, -, CO;~-) possono legarsi sui radicali positivi,
aminico e similari e quindi possono circolare libera-
mente attraverso la membrana, mentre sono respinti
gli ioni metallici positivi.

In questo tipo di membrane il contenuto d’acqua &
del 30 -+ 40 per cento, mentre l&¢ membrane stesse
sono scarsamente permeabili all’acqua. Sono invece,
come visto, permeabili a determinati ioni (positivi o
negativi).

Gli studi effettuati per ottenere membrane permea-
bili solo a determinati tipi di ioni, non hanno fino
ad oggi ottenuto risultati positivi. Sarebbe perd di
particolare interesse limitare per es. la percentuale
di cloro (corrosivo per l'impianto stesso di tratta-
mento) — senza che sia peraltro necessario eliminare
molti carbonati (che sone accettabili anche in un’acqua
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potabile). Si ridurrebbe cosi anche il costo d’esercizio.

Si costruiscono oggl membrane a base di cloruro
do polivinile (PVC) ovvero di polietilene (PET); si
sono ottenute selettiviti fino al 95 % e resistenze infe-
riori ad 1 £2/cmy® per uno spessore di 0,1 mm. Il mag-
giore inconveniente cui vanno incontro le membrane
selettive & l'incrostazione, specialmente da parte dei
bicarbonati. Per forti intemsitd di corrente- si ha un
addensamento di ioni sulla superficie delle membrane,
che polarizza queste ultime: alla caduta ohmica si ag-
giunge una tensione di polarizzazione [17]. In queste
condizioni le membrane tendono ad incrostarsi, per
cui & necessario invertire periodicamente il senso della
corrente per brevi periodi.

Le membrane selettive possono essere montate su
di un supporto; talvolta sono costituite da carta o
cellophane impegnate di resina a scambio ionice. Il
loro spessore varia da qualche decimo di millimetro
fino al millimetro; lo spazio fra una membrana e Paltra
si mantiene in genere intornc al millimetro. 11 pacco
di membrane costituenti la cella viene di solito indicato
dagli Americani col nome di « Stack »,

Un procedimento molto recente, che utilizza 1 gia
esposti principi & quello chiamato « osmionico » daghi
Americani. Esso si1 basa sostanzialmente sulla utiliz-
zazione della differenza di potenziale esistente fra due
soluzioni di differente concentrazione. Se si immagina
di realizzare una cella costituita da quattro membrane,
di cui due permeabili agli anioni e due permeabili
ai cationi [46], si hanno tre scomparti, ciascuno deli-
mitato lateralmente da una membrana: riempiendo
la cella con la soluzione salina da trattare ed immer-
gendo tutta la cella in una salamoia concentrata si
manifesterd un passaggio di ioni dalla salamoia alle
due celle laterali: di conseguenza gli ioni necessari a
neutralizzare le cariche supplementari cosi introdotte
negli scomparti laterali passeranno dallo scomparto
centrale a quelli laterali. Si avra cosi la demineraliz-
zazione dello scomparto centrale, utilizzando in so-
stanza la differenza di potenziale esistente fra la sala-
moia (concentrata) e gli scomparti esterni (pia diluiti).
Col procedere del trattamente le concentrazioni ten-
dono ad equilibrarsi perché gli scomparti laterali di-
vengono pill concentrati e la salamoia pia diluita.

Il vantaggio di queste trattamento consiste nella
possibilita di risparmiare I'uso dell'energia elettrica.
E possibile utilizzare indirettamente Penergia solare:
infatti si pud ottenere mediante tale energia la sala-
moia necessaria al trattamento. Un’applicazione speri-
mentale di questo procedimento & stata realizzata [62]
con 20 celle ciascuna munita di 4 membrane della
superficie di 0,18 m? La distanza fra le membrane
di ogni cella era di 0,7 mm. La vasca contenente la
salamoia aveva pianta anulare, come in fig, 16 in modo
da consentirvi la sistemazione delle celle affiancate
con continuitd, onde ridurre il percorso dei vari ioni.
E stata demineralizzata acqua con un contenuto di
sali variabile fra 3.500 p.p.m. e 500 p.pm.; la
velocitd del trattamento & stata mantenuta intorno ad
1 gall/h (%).

Questo trattamento richiede l'uso di forti superfici
di membrane e le spese di installazione risultanc percid

() Cio® circa 3,8 1/h.
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Fig. 16 - Demineralizzazione dell’acqua salata mediante membrane

selettive e soluzione salina concentrata

elevate, ma & assai promettente I'economia di esercizio.
Si presenta inoltre pii adatto per le acque salmastre
che non per acqua di mare.

A - ¢ - Metodi di diffusione ed eletirolisi

In sostanza & stato proposto un processo simile
a quello gia descritto di difTusione. Si ottiene cioz la
separazione degli ioni salini (pesanti e percid poco
mobili) dagli idrogenioni ed ossidrilioni (pih leggeri
e percid pitt mobili): mediante Iintroduzione di una
cella elettrolitica in una colonna contenente la solu-
zione salina da trattare. Mediante la cella si crea un
moto convettivo degli ioni salini in virti del quale
questi ultimi tendeno gradualmente ad accumularsi
sul fondo del recipiente. Non c¢i consta che si sia
passati a realizzazioni pratiche.

B - Altri trattamenti

B - a - Utilizzazione del potenziale eletirostatico del-
le correnti liquide

~ Quando un liquide si trova a contatto con un solido
s1 ha una stratificazionz di cariche alla superficie di

contatto; se il liquido si muove tangenzialmente al
solido si genera un potenziale elettrocinetico. Anche
quando un liquide (rappresentato da ioni) passa attra-
verso 1 pori di una membrana si ha la creazione di
un potenziale elettrocinetico.

E possibile fare in modo che la membrana generi
un potenziale elettropositivo od elettronegativo inter-
dicendo cosi il passaggio ad ioni negativi o positivi
rispettivamente.

In sostanza questo & il principio utilizzato nelle
membrane per la elettrodialisi o per il trattamento
osmionico, per cui il presente paragrafo non presenta
di fatte un nuovo metodo.

B - b - Utilizzazione di fenomeni eletirostatici

Poiché le particelle cariche di elettriciti sono solle-
citate da formidabili forze, se immerse in un campo
elettrostatico, si & pensato che questo fenomeno po-
tesse essere utilizzato per spostare e quindi separare
gli ioni salini dall’acqua. Tuattavia non risulta che siano
state effettuate pratiche applicazioni di tale principio.

B - ¢ - Utilizzazione di fenomeni elettromagnetici

Come & note uno ione rappresenta una particella
carica di elettricitd; se essa & fatta muovere da un
campo elettrico, genererd un flusso magnetico. Se si
applica un campo magnetico esterno, quest’'ultimo
interferira col primo e quindi tenderd a spostare la
traiettoria degli ioni. E stato proposto di utilizzare
la differente suscettivitd magnetica di tali ioni non in
movimento.

Non risulta che anche tali fenomeni siano stati
praticamente utilizzati.

B - d - Uso di correnti ad alta tensione

E stato osservato [79] che lapplicazione di un
campo elettrostatico ad altissima frequenza provoca
la flocculazione e la precipitazione di alcuni solidi
disciolti. E stato proposto di utilizzare questo feno-
meno, ¢ sono state effettuate anche esperienze [88]
ma non risulta che si siano tentate pratiche appli-
CAZIONI.
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PARTE 1I

V - Descrizione delle fonti energetiche

1 - Combustibili convenzionali

Non occorre menzionare 'uso di combustibili con-
venzionali; & solo interessante notare come sia stato
proposto di usare il gas naturale, laddove sia abbon-
dante e percid di poco costo, per la combustione diretta
sott’acqua [79], in modo da eliminare le superfici di
trasmissione, con tutti i relativi problemi di corrosione
ed incrostazioni. E perd chiaro il basso rendimento di
una siffatta combustione, e pertanto di un processo
che ne fa uso. - :

Gli americani, nel cui Paese esistono da Iuogo a
luogo differenze sensibili nei costi dellenergia elet-
trica, ritengono possa essere particolarmente vantag-
giosa linstallazione di impianti per la demineralizza-
zione dell’acqua, in prossimita di grosse centrali idro-
elettriche, specialmente se si debbono usare procedi-
menti elettrochimici. Questo argomento non presenta
per noi particolare interesse.

2 - Recupero del calore di scarico

In molti processi industriali Putilizzazione del ca-
lore & cattiva. Ad esempio da motori a combustione
interna escono gas caldi non utilizzati, ed anche negli
impianti termoelettrici raramente il rendimento glo-
bale supera il 33 %. Similmente negli impianti con
reattori atomici molto calore va perduto.

Pertanto uno schema proposto, ed usato special-
mente per piccole installazioni, comprende un im-
pianto di distillazione con compressione, il cui com-
pressore & mosso da un diesel; il calore di scarico
dei gas viene utilizzato per Ia distillazione.

Un altro schema, proposto e sperimentato [27] &
quello riportato in figura 17, :

Un gruppo diesel da 150 HP alimenta tutfl i

motori delle varie pompe: i gas di scarico riscaldano _
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'acqua della serpentina del primo evaporatore; il va-
pore ivi prodotto viene inviato al II stadio e cosi il
vapore del IT stadio viene inviato alla serpentina del
III. La condensa del IT e III stadio viene miscelata al
vapore del III stadio e quindi inviata al condensatore
ove viene cedute il residuo calore sensibile nonché
quello latente all’acqua salata entrante.

3 - Fissione nucleare

La fissione nucleare & stata considerata anch’essa
quale fonte energetica per la distillazione dell’acqua
di mare. E chiaro tuttavia che non pud esservi conve-
nienza economica, almeno con gli attuali costi.

Studi recenti hanno mostrato tuttavia come un
impianto nucleare con produzione di energia elet-
trica e di acqua possa risultare economicamente con-
veniente [5]. ,

Nello schema di fig. 18 & indicato un reattore ad
ossido di uranio naturale con acqua pesante quale
moderatore e fluido primario; il fluido secondario &
acqua che viene trasformata in vapore a 36 ATA e
243 °C; successivamente il vapore viene surriscaldato
fino ai 538 °C mediante 'uso di olio combustibile e
quindi inviato ad un gruppo turbo alternatore da
55.000 kW (di cui 5.000 per servizi ausiliari).

La turbina & a condensazione e scarica a 1,4 ATA :
il condensatore & refrigerato mediante acqua di mare
— sia pure preriscaldata fino a 77 °C —, e percid in
gran quantita (quasi 50 kg di acqua di mare per kg
di vapore condensato). L’acqua di mare uscente dal
condensatore ad 88 °C viene inviata ad un impianto
di distillazione a 6 stadi del tipo a flash, dal quale-
si ottengono 11.755 t/h di salamoia e 945 t/h di
acqua distillata, contro 12.700 t/h di acqua di mare
entrante, ‘

Per ogni stadio del distillatore si ha ingresso di
vapore a sinistra e condensazione a destra; dall’alto
in basso si-ha una progressiva diminuzione di pres-
sione (le pressioni assolute sono espresse in mm di
colonna di Hg) ed una corrispondente diminuzione
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Fig. 17 - Distillazione a tre stadi con utilizzazione del calore dei gas &1 scarico di un motore Diesel quale sorgente di calore

di temperatura. L'acqua di mare che entra nella se:-
pentina inferiore di condensazione a 35 °C emerge
dalla serpentina pil alta a 76 °C.

In questo ciclo vengono praticamente recuperate le
calorie di condensazione del vapore uscente dalla tur-
bina per ottenere la distillazione dell’acqua.

4 - Energia solare’

L'uso dell’energia solare @ stata proposta in varie
forme; la pilt semplice & ovviamente quella che con-
duce alla distillazione diretta; ma & stato anche pro-
posto di utilizzare il calore solare per la generazione
di energia elettrica mediante gruppi turboalternatori
a bassa pressione o ad acqua calda; energia prodotta
potrebbe essere utilizzata nei processi di demineraliz-
zazione. Partendo inoltre dalle promettenti prospettive
della demineralizzazione mediante congelamento, &
stato proposto di utilizzare il calore solare quale fonte
energetica di un ciclo refrigerante ad assorbimento
(stmile a quello usato nei frigoriferi domestici azionati
dalla fiamma di gas liquido). E stato infine proposto
di utilizzare il calore solare per concentrare le salamoie
da usare nei processi osmionici gia descritti.

L'uso del calore solare si presenta di particolare
interesse nelle zone aride dove vi & scarsezza di
acqua pura e di altre fonti di energia e dove le
radiazioni solari d’altra parte abbondane; questo ciclo
non richiede ovviamente consumo di energia (elettrica
o di combustione), ma richiede invece Iimpegno di
forti superfici e quindt un elevato costo di installazione.

Una prima applicazione rudimentale del genere
venne gia effettuata alla fine dell’’800 nel Cile, per

distillare acqua salmastra [25]. \

Studi sulla distillazione solare vennero condotti nel
dopoguerra presso 'Universita di Bari. _

I primi studi sulla distillazione [40] mediante ener-
gia solare si orientarono sulla costruzione di vasche
in calcestruzzo con copertura in vetro inclinata di 10°
sull’orizzontale, con una produzione prevista di circa
19 m*/giorno per ogni acro di superficie (1.

Esperienze condotte fin dal 1954 a New York con-
sentirono di determinare una resa di circa 4 + 5 li-
tri/m? giorno [67] con un rendimento compreso fra
il 85 ed il 50 % e con un massimo del 65 % nelle
giornate calde e luminose.

Contemporaneamente vennero condotte le prime
esperienze su unita di distillazione in plastica [8].
Vennero usate resine poliesteri e cloruro di.polivinile
per costituire le pareti trasparenti alle radiazioni solari.
Fra due pareti, e separate da queste ultime, viene
inserita una tela colorata in nero, sulla quale viene
fatta scorrere I’acqua salata. Durante il passaggio
sulla tela, gran parte dell’acqua evapora, e si formano
quindi delle goccioline di condensa ~ulle pareti traspa-
renti, che sono fredde: queste goccioline scorrono
lungo la parete stessa e vengono poi raccolte mediante
una canaletta sul fondo. L'uso della plastica si riveld
subito pratico e relativamente economico; le rese fu-
rono pressoché uguali a quelle ottenute usando lastre
di vetro, ma si incontrarono alcune difficoltd circa la
raccolta’delle goccioline di condensa per cui la super-
ficie interna venne trattata con acetato di polivine o
con alcool polivinilico. Un problema che si affaccid
subito fu quello della resistenza all’azione degli agenti
atmosferici da parte delle membrane trasparenti di
plastica.

(™ E ciog 4,7 lt/mg giorno.
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Fig. 13 - Evaporaziene a flash a sei stadi alimentato dal calore del condensatore di scarico di una ceptrale nucleotermoelettrica

Il tipo pitt classico recentemente sperimentato &
quello indicato in figura 19: una vasca poco profonda
ha il fondo coloratore in nero ed & rivestita di isolante
termico.

Il sottile strato di acqua si riscalda .durante il
giorno; il vapore si condensa sulle pareti di vetro e
viene raccolto in una canaletta laterale [39].

La resa mantiene semprei ntorne ai 4 = 5 1/m?
giorno con una intensits media delle radiazioni di

ACEEA BITILEATA ALPwA _dirrretdra

IANTT TERMITS

Fig. 19 - Distillazione solare dell'acqua salata - cella tipo
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4.500 + 6.000 cal/h.m?. Ne risulta un rendimento
medio del 50 %. Usando bacini pid profondi la tempe- _
ratura media dellacqua varia meno fra il giorno e la
notte, il processo diventa pitt uniforme, ma il rendi-
mento resta all’incirca lo stesso.

L'uso di resine sintetiche si & oggi orientato soprat-
tutto sul polietilene per costituire il rivestimento nero
del fondo delle vasche ed i poliesteri per la coper-
tura: quest’ultima vierie anche realizzata sotto forma
di sottili membrane mantenute in posto da pressione
interna di aria. Si tende inoltre ad eliminare lo strato
di isolante termico sul fondo perche in pratica il ter-
reno sottostante funge da volano termico.

Sono anche allo studio i complessi costituiti da
membrane trasparenti e teli inclinati; in particolare
sembra promettente il campo degli stadi multipli: le
calorie di ‘condensazione vengono utilizzate in un
secondo complesso in maniera da far evaporare altra
acquz, e cosi via.

L’uso del calore solare per distillazione di acqua
di mare appare promettente da un punto di vista eco-
nomico per impianti di tipo domestico; non si ritiene
possa per ora avere pratiche applicazioni per usi
industriali. ¥ probabile si avranno in futuro.



5 - Energia del mare

A) Termica

E stato proposto di utilizzare il gradiente termico
dell'acqua di mare. Evidentemente perché tale gra-
diente sia realmente sfruttabile, occorre che sia sen-
sibile e costante, e pertanto sembra che solo nelle zone
equatoriali sia realizzabile un impianto basato su tali
principi.

L’acqua di mare — calda — vien fatta evaporare
con produzione di vapore a bassa pressione; quest’ul-
timo viene poi fatto condensare in un condensatore
raffreddato sempre mediante acqua di mare.

La fig. 20 mostra un esempio di installazione pro-
posta.

L’acqua calda proviene ovviamente dagli strati
superficiali; quella fredda dagli strati profondi e
pertanto questo ciclo pud essere adottato solo in climi
tropicali laddove la costa presenti bruschi scoscendi-
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allo scopo di produrre 10.000 kW di energia elettrica
e 150.000 galloni al giorno () di acqua distillata.

Non risulta che tale impianto sia tuttavia uscito
dalla fase di studio.

B) Delle onde

L'utilizzazione del moto ondoso & da molti anni
allo studio per ricavarne energia elettrica, sia diretta-
mente a mezzo di galleggianti, sia attraverso la com-
pressione dell’aria, in appositi cassoni. In realta gli
studi fin qui condotti non hanno portato a pratiche
realizzazioni, ma non si pud escludere che nel futuro
questa possa essere una fonte utilizzabile di energia.

C) Delle maree

L'utilizzazione del moto delle maree, specialmente
laddove la configurazione geografica della costa si
presta alla creazione di ampi bacini e d’altra parte
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Fig. 20 - Utilizzazione del gradiente termico marino per la produzione di acqua distillata ed energia elettrica

menti. Il salto termico viene utilizzato in una turbina
-per la produzione di energia elettrica; si ha come
sottoprodotto I'acqua distillata. Tuttavia il consumo
di energia necessaria alla circolazione dell’acqua fred-
da, al mantenimento della depressione, all’estrazione
della salamoia e dell’acqua distillata, & notevole rispetto
al piccolo salto termico utilizzabile, cosicche alla fine
Pacqua distillata non pud essere considerata un sotto-

prodotto, bensi un prodotto almeno altrettanto pregiato .

come lenergia elettrica.

Studi sull'utilizzazione del gradiente termico del
mare quale fonte di energia furono gia effettuati nel
1913 [13], ma solo nel 1930 il Claude studid ed in-
stalld un piccolo impianto sperimentale a Cuba [16],
della potenza di 22 kW. Tale impianto venne tuttavia
abbandonato per l'instabilitd delle correnti marine di
fondo [3].

Gli studi sull’argomento vennero ripresi solamente

nel 1940 dai Francesi [47, 48] e successivamente dagli
Americani [27].

Nel 1950 venne studiato un grosso impianto da
installare ad Abidjan (Costa d’Avorio) per utilizzare
un salto termico fra 28 °C (superficie) ed 8 °C (fondo)

Pescursione delle maree & notevole, & gia una realta,
(V. ad es. l'impianto di Saint-Malo in Francia dove
¢ installato un gruppo da 9.000 kW, che utilizza un
salto variabile  fino a circa 5 m [31]). Pertanto in
alcuni casi potra essere utilizzata tale energia mediante
gruppi turbina Kaplan-generatore.

D) Differenze di potenziale elettrico

E stato osservato che soluzioni saline di differente
concentrazione possono generare una forza elettro-
motrice; pertanto alla foce dei fiumi, laddove Pacqua
dolce si immette in quella salata, esisterebbe una
differenza di potenziale sfruttabile. Tuttavia, a parte
le difficolta inerenti ad un effettivo sfruttamento, &
ben difficile che alla foce di un fiume si presenti il
problema della demineralizzazione e d’altra parte nelle
regioni povere di acqua (dove invece si presenta tale
problema) & ben difficile disporre di notevoli quantita
di acqua a diversa concentrazione. Pertanto questa
fonte energetica non sembra sfruttabile neanche in
futuro.

(") Pari a circa 570 mc/giorno.
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6 - Energia eolica

L'utilizzazione dell’energia eolica, a parte i classici
mulini a vento ed i pozzi, ha trovato anche qualche
pratica applicazione con Iinstallazione di gruppi gene-
ratori elettrici. Dal 1958 & infatti in servizio a Gedser
in Danimarca un gruppo aeroelettrico da 200 kW,
con soddisfacente risultato [2]. Pud darsi che gruppi
di questo genere possano essere in futuro utilizzati in
piccoli impianti locali di demineralizzazione.

7 - Energia geotermica

E ben noto come Penergia geotermica riceva nume-
rose applicazioni. Ad esempio gli impianti geotermo-
elettrici di Larderello alimentano ampiamente la rete
elettrica delle Ferrovie dello Stato italiane.

Analogamente la capitale delPIslanda, Reykjavik
utilizza 'acqua calda di sorgenti naturali per il riscal-
damento domestico ed in Nuova Zelanda sono in corso
realizzazioni per utilizzare il calore interno della terra
ai fini di produzione dellenergia elettrica [2].

Pertanto lenergia geotermica sarebbe utilizzabile
anche ai fini diretti della produzione di acqua distil-
lata. Si frappongono tuttavia molte difficolta pratiche
di trivellazione e di ubicazione.

In realizzazioni del genere & da ritenere conve-
niente I'uso di acqua distillata da inviare sottoterra
come fluido intermedio; non & consigliabile inviare
direttamente acqua salata per evitare depositi. Potra
probabilmente convenire quindi un ciclo primario ad
acqua distillata ed un ciclo secondario comprendente
la distillazione dell'acqua di mare con produzione di
energia elettrica abbinata. '

VI - Costi

1 - STIMA DEI COSTI DI INSTALLAZIONE DI
ESERCIZIO

II costo di investimento, cosi come quello di esercizio
€ stato oggetto in questi anni di attento esame negli
Stati Unitw

Nella allegata tabella sono riassunte 55 stime di
costi raccolti nella letteratura Americana.

Innanzittutto va notato che le cifre riportate pro-
. vengono da valutazioni eseguite in epoche alquanto
diverse; la maggior parte si riferisce al 1955. Ben-
ché da allora ad oggi debba ritenersi che gli indici
dei costi in America (v. ad es. Indice Zimmerman e
Lavine) siano andati salendo ad un ritmo medio del
6,5 % annuo, in effetti le valutazioni piil recenti hanno
portato ‘via via ad una diminuizione dei costi totali
di esercizio, in virti dei costanti progressi tecnologici
adottati. 3

Dalla tabella si rileva che i dati relativi al costo
di investimento non sono molto numerosi. A parte
alcuni valori particolarmente elevati o particolarmente
bassi, dalla tabella stessa pud solo concludersi che un
impianto di distillazione di medie o grandi dimensioni
(escluse caldaie per la produzione del vapore) debba
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costare fra le 200.000 e le 250.000 L. per m® di
acqua prodotta al giorno, se si convertono direttamente
i costi americani al cambio di 625 L./$. I dati della
tabella sono stati riportati in fig. 21 (costo di impianto
mn L/m?* giorno in funzione della capacita in m3/ gior-
no). Sulla stessa figura sono riportate alcune curve,
tratte da un recente studio americano [33]. L’Autore
riporta una curva dei costi di installazione di impianti
per il trattamento dell’lacqua di mare; tali impianti,
del tipo pilt recente, sono a membrane semipermeabili
per_piccole capacitd giornaliere ed a distillazione poli-
stadia con energia fornita da reattore nucleare per
quelli pitt grandi. La curva suddetta parte da un mi-
nimo di 100.000 L/m* giorno per gli impianti pin
grandi, e sale fino a 500.000 L/m® giorno per gli
impianti di tipo domestico o quasi. L’Autore confronta
la curva suddetta con altre tre, relative al costo per
la derivazione di acqua fluviale ed il pompaggio a
distanza; le tre curve si riferiscono ad una distanza
di 10, di 100 e di 1.000 miglia.

Da tale confronto deriva che costerebbe in ogni
caso di meno un impianto locale per la conversione
dell’acqua di mare in acqua potabile, piuttosto che
la derivazione ed il pompaggio da 1.000 miglia di
distanza; se tale distanza si riduce a 100 miglia, Ia
convenienza resta limitata ad impianti per non oltre
90.000 m’/giorno, e per una distanza di 10 miglia,
per impianti inferiori a 90 m’/giorno. Va tuttavia
notato che se si tien conto dei punti ricavati da altra
bibliografia, la curva dei costi per impianti di trat-
tamento di acqua salata salirebbe sensibilmente. Rite-
niamo comungue che i dati contenuti in fig. 21 costi-
tuiscano una raccolta abbastanza estesa.

La determinazione dei costi totali di esercizio, ri-
portati nella tabella e nei diagrammi di fig. 22 viene
effettuata tenendo conto di tutti i vari fattori come
indicato nel paragrafo seguente.

2 - PROCEDURE PER IL. CALCOLO DEI COSTI

L’Office of Saline Water provvide nel suo rapporto
del 1956 a standardizzare tale procedura di calcolo,
e percié dobbiamo ritenere che i dati posteriori a
tale epoca siano stati ottenuti in base alla procedura
suddetta. Essa pud essere cosi riassunta:

Viene dapprima calcolato il capitale totale neces-
sario, come segue:

Investimento

Impianto vero e proprio:

1 - Apparecchiature speciali ( () in
cantiere)

2 - Apparecchiature di tipo standard,
in cantiere (incluse riserve) (1)

TOTALE A (Apparecchiature princi-
pali in cantiere)

(™) Se si conosce solo il costo FOB stabilimento, aggiun-
gere a quest’ultimo il 30 % per trasporto in cantiere.



COSTI DI INVESTIMENTO E DI ESERCIZIO

(Costi derivati dai vari tutori, senza tener -onto delle svalutazioni monetaric né dei differenti costi energetici italiani)

Capacita

Costo d'in-

Costo tot.

N. Tipo mi/g Annoc Localitd e stadio di sviluppo Vefji'rnn;;{gnto diﬁr;:gc. Autore Note

1 Distill, =189 1955 USA - Stima 495 " Gilliland

1 stadio

2 » 1.890 > » » 165 »

3 > =18.900 » » » 123 »

4 | Distill, con prod.| 65.500 » » » 63,5 Badger Rapporto
energia elettrica SWCO
Distill. LTV 3.785| 1961 Freeport, USA. Consuntive | 206,000 200* Strobel * Othmer

6 | Distill. con comp. 189 | 1955 USA - Stima | 296 Gilliland

del vapore
» 1.890 » USA - Stima 188 »
> =18.900 » » » 132 »
» 3.785 1958 » » 206 Howe
10 » 169.000| 1955 » » 244,000 117+216 Heinz Rapporto
SWCO
11 » 37 1961 » » 830.000 Othmer
12 » 378 > » » 250.000 »
13 » 3.785 » » » — 310 »
14 » 37.850 > » » 165.000 »
15 | Distillatore poli- <189 | 1955 » > 330 Gilliland
stadio :
18 » 1.890 » » » 82,5165 »
17 » =18.900 > » » 49, 5+-82.5 »
18 » 378,5, 1952 » » 82 Howe
19 » 18.900 194950 » » 67100 Gilliland
20 | Distill, polista-; '22.000| 1961 » » 835.000*%| 137--168 Bethon * di cui 225
dia con reattore per il distil-
nucleare e prod. latore vero e
energia elettrica proprio
21 | Distillatore poli- 3.785] 1961 » » 480.000 376 Strobel
stadia a tubi
sSommersi
22 | Distill. a pres- 1.890| 1955 » » 413 Gilliland
sione critica
23 | Distill. a pres-|=18.900| 1955 USA - Stima 330 Gilliland
sione critica
24, Congelamento =189 » » » 125-+330 >
25 » 1.890 » > » 85,5+ 165 S
26 > =18.900 » » > 39,5+82,5 'Y
27 » 189 1961 USA - Costo effettive | 330.000 Othmer
28 » 3.785 3 USA - Stima 165.000 58—+74 >
29 | Estrazione con =189 » » » 495 >
solventi
30 » 1.890 » > » 413 »
31 » =>18.900 » » » 330 »
32 |Osmosi invertita =189 » » » 500 >
33 » 1.890 » » Y 334 >
(segue)
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{seguito}

COSTI DI INVESTIMENTO E DI ESERCIZIO

. Costo d'in- |
N. Tipo Cﬁg’l?f"ﬁ Anno Localita ¢ stadio di sviluppo | vestimento ! oo tot: Autore Note
: g L/mi/g L/m?
I
34 Y =18.900 » » » 250 »
35 | Resine  ioniche| _ =189 » > » 2.500 »
36 | » 1.890|  » > > 2.000 »
37 » ' =18.900 » » » 1.650 >
38 | Resine ioniche =189 1955 » » 1.600 Gilliland
con rigeneraz. a
caldo
39 » 1.890 » » > 500 »
40 » =18.900: » » » 334 »
41 Elettrodialisi =189 » » > 250 »
42 » 1890 » » » 165 » ;
43 » =18.900| » USA - Stima 100165 > !
|
44 > 945 1960 USA - In progetto 98-+-132 Sievka i
45 Distillatore 1955 USA - Stima ‘ 495 Gilliland
solare <189
46 > 1.890 » > » 413 »
47 » =18.900 » » » 330 »
48 | Utilizzaz. del 1.490 | 1930 Stima di massima |1 520000 Claude |Con prod. di
gradiente ST energia elet-
termico marino trica
49 » 15.100 |1946-+47| Abidjan - Costa d’Avorio |103.000% 165 Nizery  |* escluse le tu-
Stima bazione prof.
‘per acqua
50 | Distill. polista- 3.785| 1962 S. Diego - California 214.000 200 Guccione
dia a Flash Consuntivo
51 | Compress. di va-|. 970 1960 Roswell - N.M. - Stima 180 Chem.
pore e distilla- Eng.
zione
52 | Congelamento 375+1.320 » East Coast - USA - Stima 165 »
53 |Distill, a 6 effettij 10.000| 1958 | Aruba, Antille. Consuntivo 290 Howe
1
54, | Distill. a 3 effetti ! 565| 1958 Morro Bay - California 430 »
55 |Flash a 4 stadi 9.560 » Kuwait - Consuntivo vec- 465 »
chio impianto

3 - Montaggio ed assiematura — 30 %
di 4
4 - Strumenti — 4 % di A

TOTALE B da 1 a 4 (costo dellim-
pianto vero e proprio)

Altre parti dellimpianto

5 - Alimentazione dell’acqua da trat-
tare (800 L per ogni m?® di acqua
affluente al giorno)

6 - Attrezzature per limmagazzinamen-
to dell’acqua potabile, per 10 giorni
(1.650 L per m?® di acqua effetti-
vamente prodotta in un giorno)

30

7 - Impianti ausiliari e fabbricati: 10 %
del Tot. A per impianti da 37.850
m®/giorne; da trascurare per im-
pianti da 3.785 m!/giorno

8 - Imprevisti — 10 % del totale delle
prime 7 voci

9 - Progettazione e supervisione tecnica
10 % delle prime 8 voci

10 - Interessi al capitale durante la co-
struzione (4 % delle prime 9 voci)

11 - Terreno — 500 L per m® al giorno
di capacita

INVESTIMENTO TOTALE

(somma delle prime 11 voci)
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Capitale di lavoro

Costo totale per 60 giorni di esercizio

CAPITALE TOTALE
(investimento pit capitale di lavoro)

Dal suddetto capitale totale si ricava il costo uni-
tario totale per metro cubo al giorno. Il costo giorna-
liero di esercizio viene invece ricavato coine segue:

Spese di esercizio vero e proprio

(Base: 330 giorni di esercizio all’anno)

1 - Combustibile, a 630 L ogni 10 mi-
la calorie
2 - Energia elettrica:

per potenze continue superiori ai
100.000 Kw: 3,50 L./Kwh

per potenze continue inferiori ai
100.000 Kw: 4,38 L/Kwh
Vendita di energia elettrica quale
sottoprodotte: 2,50 L/Kwh (cre-
dito)

3 - Vapore — 760 L/tonnellata

4 - Altre materie prime e reagenti da
usare nel trattamento

5 - Materiali di manutenzione e consu-

' mo 0,0015 % dell'investimento tota-
le (0,5 % allanno, 330 giorni di
esercizio all’anno) :

() Personale per l'esercizio, 10 %
delle 5 voci precedenti, pia l'am-
mortamente (voci 10, a e &) per
impianti da 378 -m¥/giorno ¢ 5 %
per impianti da 37.800 m?/giorno

Personale per la manutenzione:
00,0015 % dellinvestimento totale

8 - Oneri addizionali, 15 % delle voci

6e7

SPESA TOTALE DI ESERCIZIO VE-
RO E PROPRIO
(Somma delle prime 8 voci)

Altre spese operative

9 - Oneri per amministrazione: 30 %
delle voci 6, 7, 8

10 - Ammortamento

a) () 0,0224 % dell'investimento

totale, incluse le spese di avvia-

mento, mene cid che ricade sotto

la voce b)

("} Da stimare (se possibile) direttamente in base al
numero degli operatori. :

(*) Basato su una vita di 20 anni, su di un interesse.

annuo al capitale pari al 4 %. La quota di ammortamento
risulta quindi del 7,4 % all’anno.
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b) Apparecchiature con vita infe-
riore ai 20 anni

11 -Tasse ed assicurazioni: 0,006 %
dell'investimento totale (2% annuo)

12 - Interessi sul capitale di lavoro
(0,012 % del capitale di lavoro —
pari al 4 % annuc). Da calcolare
come (,00725 volte la somma delle
prime 11 voci:

COSTO TOTALE PER UN GIORNO
DI ESERCIZIO
(somma delle percedenti 12 voci) ...

Da questo costo totale viene infine calcolato il costo
totale di esercizio per metro cubo di acqua prodotta.

Circa tale procedura, e la sua applicabilita in Ita-
lia, sard opportuno tenere presenti le seguenti osser-
vazioni:

— Il costo delle apparecchiature, ed in particolare
di quelle di tipo standard, pud ritenersi allincirca pari
in Italia ed in America. Un costo un po’ superiore
dovra ammettersi per le apparecchiature speciali in
acciaio inossidabile.

—— Nel costo delle parti accessorie dell'impianto
sono considerate le attrezzature per Pimmissione del-
I'acqua da trattare nell'impianto, nonche per Iimma-
gazzinamento di 10 giorni di produzione.

Sono in tale cifra incluse pompe, tubazioni, valvole,
griglie ecc. — Non sono invece inclusi, evidentemente,
1 serbatoi.

— Per le spese di esercizio sono da ritenere bassi
1 costi assunti per Polio combustibile e I'energia elet-
trica. Infatti si deve ritenere che in Italia, sia I'uno
che l'altro abbiano un costo poco meno che doppio.
Di conseguenza anche il costo del vapore andra assunto
in Italia abbastanza piu elevato di quello indicato per
gli Stati Uniti.

— E notorio che il costo della manodopera in
Italia & all’incirca un terzo di quella negli Stati Uniti,
e percid sarebbero da diminuire gli oneri indicati per
il personale (anche tenuto conto del fatto che, per gli
oneri addizionali viene assunto (voce 8) il 15 %, lad-
dove in Italia sarebbe da assumere una percentuale
fra il 60 ¢ I'80 % a seconda della qualifica della
manodopera).

— Analogamente basso sembr3 il tasso di interesse
del 4 % assunto per tutti i computi di interessi al
capitale.

Tenuto conto delle limitazioni di cui sopra, i valori
computati negli Stati Uniti circa il costo totale a
metro cubo di acqua potabile prodotta, restano pur
sempre un'utile guida anche in Italia, perche esiste in
definitiva una certa compensazione fra valori in pin
ed in meno, e perche comunque calcoli di questo ge-
nere sone-ampiamente approssimati.

Dalla gia citata tabella si ricava che le previsioni
circa il costo totale per metro cubo prodotto subisce
notevoli oscillazioni in funzione del tipo di trattamento,
della capacith e della data in cui venne effettuata la
valutazione. Si parte da un minimo di. 63,5 L/m?® per
grandissimi impianti di distillazione con recupero di
energia elettrica quale cascame, fino alle 2.500 L/m’
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per piccoli impianti a resine ioniche. Per grandi im-
pianti, con ciclo a congelamento, & prevista addirittura
la possibilita di scendere a meno di 40 L/m®.

E perd interessante notare dalla tabella stessa che i
pochi valori consuntivi a dispesizione forniscono dati
mai inferiori alle 200 L/m’ e talvolta superiori alle
400 L/md .

Tralasciando anche qui le cifre eccessivamente otti-
mistiche cosi come quelle eccessivamente pessimistiche,
¢ oggi comunemente accettato negli Stati Uniti che
si possa entro breve tempo giungere alla produzione
di acqua potabile con costi fra le 50 e le 100 L/m?,
usando cicli a congelamento, ove possibile, ovvero
usando cicli a distillazione polistadia, con i pit recenti
accorgimenti.

In fig. 22 sono riportati, come gia fatto in fig. 21
i dati della tabella; 1 valori si addensano lungo una
fascia attorno alla curva data dall’Autore [33]. Que-
sta curva, come git quella di fig. 21, si riferisce ad
impianti di distillazione alimentati da reattori atomici
(grandi impianti) ovvero ad installazioni con mem-
brane semipermeabili (piccoli impianti).

Anche in questo caso il costo totale di distribuzione
dell’acqua potabile proveniente da 1,000 miglia di
distanza, risulterebbe in ogni caso superiore a quello
del trattamento locale dell’acqua di mare.

Secondo la curva dell’Autore, I'uso dell'acqua di
mare con pompaggio a 100 miglia risulterebbe pin
economico del trattamento locale per impianti di capa-
cita superiore ai 7.000 m’/giorno, mentre il pom-
paggio a 10 miglia risulterebbe pill economico a par-
tire dai 45 m/giorno circa.

Anche in questo caso i dati provenienti da altra
fonte per il trattamento dell’acqua di mare sono in
genere pill elevatl di quelli fornitt dall’Autore.

La fig. 22 costituisce a nostro avviso un panorama
abbastanza vasto dei costi totali.

3 - FABBISOGNI ENERGETICI

E ovvio che il capitolo fondamentale del costo totale
(che incide per pin del 50 % per un normale ciclo
a distillazione) & costituito dai consumi energetici, con-
sumi che in Italia, dove il costo dell’energia & supe-
riore a quello degli Stati Uniti, assume particolare
interesse. Il lavoro teorico per la separazione dei sali
a 21°C ¢ di 0,74 kWh/m¥, se si deve trattare acqua
con un contenuto di cloruro di sedie pari a 35.000
p-p-m., e s¢ tutta la separazione ayviene a concentra-
zione costante (ciod se si immagina di estrarre acqua
pura da un volume infinito di acqua salata).

In effetti questo ciclo teorico & impossibile.

Pertanto si pud immaginare di operare la separa-
zione (per esempio la distillazione) trattando una
quantitd di acqua che va progressivamente concen-
trandosi per la continua estrazione di acqua pura. In
tali condizioni il lavoro di estrazione aumenta sempre
al crescere della concentrazione, e pertanto in un ciclo
di tal genere il lavoro sale da 0,74 kWh/m? ad 1,4
e 2,6 kWh/m?* (con una legge non lineare) a seconda
che si arresti Pestrazione al 50 %, 80 %, 100 % della
carica (v. figura 23). Infatti il lavoro totale & da
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Fig. 23 - Lavoro teorico per la separazione, con processo discontinuo,
di 35.000 p.p.m. di NaCl dall'acqua

considerare come media ponderale dei vari lavori cor-
rispondenti alle varie concentrazioni; quando & stata
estratta I'80 % dell’acqua si raggtunge la saturazione
e pertanto il cloruro di sodio cristallizza.

Percid se in un processo discontinuo si vuole estrar-
re pilt dell’80 % di acqua, cid & possibile, ma la
concentrazione e quindi il lavero unitario di estrazione
restano costanti fra '80 % ed il 100 %, E chiaro perd
che il lavoro medic aumenta ancora perché influisce
una maggiore percentuale di acqua estratta con una
pitt forte spesa di energia.

Al lavoro teorico di separazione va aggiunto il
lavoro di pompaggio; infatti occorrerd immettere I'ac-
qua salata nell'impianto ed estrarre la salamoia. Se si
estrae tutta I'acqua, ogni metro cubo richiederd un
lavoro pari a 0,8 kWh se si considera che il circuito
idraulico presenti 1,5 kg/cm? di perdite di carico
complessivamente e se si immagina di usare pompe
con un rendimento del 70 %. Ma se per esempio si
vuole ottenere un metro cubo di acqua con un tratta-
mento al 50 %, al 25 % ecc., Penergia richiesta dal
pompaggio si raddoppia, si quadruplica, ecc.

- Al limite, se si volesse ottenere un metro cubo di
acqua pura senza alcuna concentrazione della solu-
zione di partenza si dovrebbe pompare un volume
infinito di acqua, e percid il lavoro corrispondente sa-
rebbe teoricamente infinito. Sommando al lavoro di
separaziohe quello di pompaggio, si ottiene una carat-
teristica curva con un minimo fra il 30 ed il 40 %
di estrazione.

Questo minimo corrisponde ad 1,05 kWh/m?3 cioé
pill di una volta e mezzo il valore iniziale teorico di

0,74 kWh/m?®. Poiché in genere i cicli industriali sono

continui, i diagrammi della fig. 23 non corrispondono
ancora al reale bilancio energetico.



La separazione avviene ciog in un recipiente (distil-
latore) in una sola volta; ciog durante il passaggio
dell'acqua nel distillatore si ha la completa separazione
{vaporizzazione) della voluta percentuale di acqua.

Il diagramma del lavoro & simile al precedente ma
in fig. 24 esso & stato arrestato alla separazione del-
I'80 % perche non avrebbe significato una estrazione
superiore a tale valore.
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Fig. 24 - Lavoro teorico per la separazione, con processo continuo,
d° 35600 p.pm. di NaCl dall’acqua

Il minimo lavoro & di 1,14 kWh/m’® corrispondente
all’estrazione di circa il 26 % di acqua pura dall’ac-
qua salata di partenza.

Pertanto il lavoro totale di separazione che si pud
computare per via teorica & di 1,14 kWh/m? = 1.000
cal/m® circa, che & meno di un cinquecentesimo del
540.000 calorie necessarie per la evaporazione di un
m?® di acqua a pressione atmosferica.

Questo confronto ¢i mostra immediatamente come
la distillazione, sia pure con tutti gli accorgimenti atti
a recuperare quanto piil calore & possibile, resti sempre
un procedimento teoricamente antieconomico anche se,
a tutt'oggl, costituisce ancora il trattamento pit diffu-
so e pill pratico.

Infatti anche a voler recuperare il 90 % delle calorie
spese per la distillazione, resta sempre una perdita
di 54.000 cal/m? cui dovranno aggiungersi tutti i

. consumi energetici per il riscaldamento dellacqua fine

alla temperatura di ebollizione (a detrarre il relativo
recupera) nonché i consumi per pompaggio e funzio-
namento macchinari.

Questo spiega gli sforzi condotti nelle seguenti
direzioni:

1 - Abolizione di consumi energetici costosi ed uso
di energie a costo basse o nullo (gas di scarico
o calore solare)

Uso di artifici atti a ridurre le calorie totali in
gioco (distillazione a pressione critica oppure so-
stituzione di processi a congelamento invece di
processi a distillazione)

Uso di artifici atti ad aumentare il recupero di
calore (distillazione a moltl stadi)

2 _

3 -
4 - Uso di processi teoricamente pilt economici (con
membrane).

Circa 'uso di calore a bassa costo, poco ¢ da
aggiungere a quanto gia detto; un bilancio va fatto
caso per caso, in base Innanzittutte alla qualita di
calore disponibile, e poi in base al costo relativo.

Circa la distillazione solare, & ovvio che, salvo 'ener-
gia spesa per 1 pompaggi, che & ben poca, la spesa di
esercizio per combustibile & nulla. Dovra invece tenersi
conto di forti spese di installazione e quindi di ammor-
tamente e manutenzione, come si dird in seguito. Do-
vranno anche essere studiate molto accuratamente caso
per caso le possibilita locali di raccogliere il calore
solare. '

Della distillazione a pressione critica e del relativo
minor Implego di calerie si & gia parlato. Tuttavia &
facile vedere che, se le calorie totali per portare un
metro cubo di acqua da 0 °C al punto critico (225 °C)
sone solo 501.000, Peconomia raggiunta rispetto alla
distillazione atmosferica & di poco superiore al 20 %
(infatti lo stesso metro cubo di acqua richiede 640.000
calorie per essere riscaldato da 0° e 100 °C e per
essere evaporato).

Dello stesso ordine di grandezza sard quindi eco-
nomia sulle perdite di calore ed in definitiva sul con-
sumo totale di energie.

Risulta intuitive quindi che le diflicoltd tecnologiche
(e quindi la spesa di investimento) necessarie per
ottenere la distillazione a pressione critica difficilmente
saranno giustificate anche in futuro da decisive eco-
nomie di esercizio. L'uso dei cicli con refrigerazione
implica invece quantita di calore in gioco molto minori.
Infatti il congelamento di 1 m® di acqua richiede
soltantog 80.000 frigorie e percid, immaginando di
recuperare il 90 % delle frigorie somministrative,
resta una perdita netta di 8.000 frigorie, cui vanno
aggiuntl i consumi per il funzionamento del macchi-
nario., Abbiamo se non altro ridotto Pordine di gran-
dezza dei consumi energetici al 15 % di quelli neces-
sari nel caso della semplice distillazione. Siamo tuttavia
ancora in un ordine di grandezza molte volte superiore
a quello del lavoro teorico di separazione.

Il Gilliland {21] valuta in 2,1 = 2,65 kWh/m? il
consumo totale energetico per un ciclo a refrigera-
zione con congelamento diretto. Siamo cosi, sia pure
in via teorica (il computo di Gilliland si basa su di
un rendimento del compressore pari al 70 % e non
proviene da dati sperimentali) ad un ordine di gran-
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dezza di 3 + 4 volte quello del valore teorico (0,74
kWh/m?®) per la pura separazione. A tale valore va
poi aggiunta I'energia per le pompe e macchine varie
(escluso ovviamente il compressore, gia conteggiato).

Abbiamo gia visto d’altronde che il consumo effet-
tivo di un ciclo a congelamento con fluido intermedio
oscilla intorno ai 7 kWh/m® [61]. Si tratta cioe al
massimo di 10 volte il consumo teorico.

- L’economia sensibile nei consumi che pud essere
raggiunta con i cicli a refrigerazione, spiega le affer-
mazioni che questi ultimi hanno avuto negli anni
recentl. La ragione principale per cui essi non si sono
ancora sviluppati per grossi impianti risiede eviden-
temente nei forti investimenti richiesti.

Gli schemi che si presentano pill promettenti sono
ovviamente quelli che fanno uso di idrocarburi in ciclo
diretto (es. processi Cornell, Umano ecc.) perché ridu-
cono gli investimenti sia per lo scambio termico che
per la potenza dei compressori. Altrettanto promettenti
si presentano i cicli ad idrati con idrocarburi.

Gli impianti a distillazione multipla, di facile eser-
cizio e di non eccessivo costo, rappresentato comungue
a tutt’oggi la via migliore per raggiungere I’economia
di esercizio. In linea di principio, facendo condensare
un metro cubo di acqua gia distillata si potrebbe far

evaporare in un secondo apparecchio, un secondo me- -

tro cubo, e cosi via,

In sostanza, poiche all’ultimo stadio si recupera il
calore di condensazione dell’ultimo metro cubo uscente
a favore del primo metro cubo entrante, si ha un
recupero pressocheé totale.

E ovvio che ad ogni stadio si hanno delle perdite
di calore; inoltre si hanno delle perdite di tempera-
tura. Cid significa che nel secondo stadio dovra regnare
una temperatura inferiore a quella del primo, e cosi
via; al diminuire della temperatura diminuird anche
la pressione, e si avrd contemporaneamente un leggero
aumento del calore latente di evaporazione. Cid signi-
fica che un metro cubo di acqua distillata nel primo
stadio condensera nel secondo stadio, provocando Ieva-
porazione di una minore quantith d’acqua e cosi via.

Ad esempio un impianto a sei stadi produce, se-
condo lo Howe [27] circa 4,5 metri cubi di acqua
distillata per ogni tonnellata di vapore inviata alla
serpentina del primo stadio quale mezzo di riscaldante.

Cid equivale ovviamente ad un consumo di
64.0.000
———— = 142,000 cal/m® se non si tien conto
4,5

dei recuperi finali, In effetti i vari autori (Howe,
Gilliland) considerano in sostanza che le calorie di
condensazione recuperabili nell’ultimo stadio bilancino
le perdite lungo le tubazioni e nei distillatori, nonché
il calore sensibile che Pacqua ‘entrante deve acqui-
stare per raggiungere la temperatura di ebollizione.
In tali condizioni la richiesta di energia al primo sta-
dio (se si considera un ciclo a sei stadi) si riduce a
54.0.000

= 120.000 cal/m’® di acqua potabile pro-

4,5

dotta. Othmer [51] valuta il minimo consumo rea-
lizzabile con un impianto polistadio a flash sulle
25.000 cal/m? mentre per altro Leitner [36] rife-
risce su consumi pari a 93.000 cal/m’ per un impianto
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a flash a 25 stadi. Siamo cio# ad un ordine di gran-
dezza sperimentale pari a centocinquanta volte quello
teorico (a parte l'energia per pompaggio e macchine
varie), con la speranza di ridurre il consumo a 40
volte quello teorico.

Il ciclo con compressione del vapore (e quindi con
la relativa compressione sotto pressione) si presta ad
un buon bilancio energetico.

Lo Howe [27] riferisce su consumi sperimentali
di 13 = 19 kWh/m? di acqua distillata. Siamo cio®
nell'ordine di grandezza delle 20 + 25 volte il con-
sumo teorico ma si deve qui tenere conto del forte
investimento per il compressore, ed in genere, per il
motore Diesel.

L’energia richiesta per la compressione del vapore
dipende dal livello termico e dalle differenze di tempe-
ratura in gioco: i valori calcolati teoricamente per
un rendimento del compressore del 70 % sono ripor-
tati in figura 25. ’

Si vede che, con salti termicl piccolissimi, ci si
approssima molto al valore teorico di separazione
sale - acqua.

Ma salti termici piccolissimi richiedono investimenti
molto forti, per cui il vantaggio di esercizio finisce
con Pessere ampiamente bilanciato dal maggior costo
di impiante. Questa convenienza teorica a diminuire
il salto termico spiega gli sforzi gia citati per ottenere
elevati coefficienti di scambio in fase di condensazione
su pareti tubolari. Lo Aultmann [3] aveva preceden-
temente valutato la producibilita di un ciclo a com-
pressione in 175 = 200 kg di acqua distillata per
kg di combustibile (pari a circa 50.000 cal/m’ e ciod
circa B0 volte il consumo teorica).

In figura 25 & rappresentato andamento della pres-
sione osmotica (e percid del lavoro di compressione
di esercitare sull’acqua salata) in funzione della per-
centuale di acqua pura recuperata dalla cella: dal
valore iniziale (22 atmosfere) si sale rapidamente fin
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oltre le 100 atmosfere quando si &
pero dell’80 %.

Analogamente il consumo totale teorico di energia
calcolato per 1 metro cubo di acqua demineralizzata
scende rapidamente alPinizio della curva perche dimi-
nuisce I'energia necessarla al pompaggio, e successiva-
mente risale per effetto della maggior pressione osmo-
tica. La curva & stata ottenuta dal Gilliland [21] sulla
base di un rendimento delle pompe pari al 50 % e
presupponendo di recuperare il 75 % dell’energia di
pressione presente nella salamoia di scarice,

La curva presenta un minimo fra il 30 ed il 40 %
di recupero, con un consumo totale di circa 3,40
kWh/m®. (Saremo ciog ad appena 4,5 volte il lavoro
termico di separazione).

Calcoli pilt recenti del Sievka [62], sulla base di
rendimenti del 75 % per le pompe e su di un recu-
pero dell’80 % dellenergia contenuta nella salamoia

- di scarico, confermano un consumo previsto di 3,4
EWh,/m? di acqua prodotta. In questo processo viene
considerato un recupero del 25 % dell'acqua e I'appli-
cazione di una pressione. di 42 kg/cm? L'uso di
membrane elettrodialitiche conduce e delle dissipa-
zionl di energia elettrica per effetto - Joule nel corpo
stesso delle membrane.

Il Langelier valutava nel 1952 [34] in 8 kWh/m?
il consumo di energia elettrica, basandosi su di una
caduta di tensione di 0,5 V per cella.

Il Gilliland [21] riporta valori sperimentali di 2,9
kWh per m*® di acqua prodotta, ma con basse velocita
di trattamento (e cio forte investimento iniziale),

& raggiunto un recu-
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mentre valuta in 8 +— 10,5 kWh/m® il consumo per
impianti a velocitd commerciale, ma di costruzione
particolarmente accurata.

Secondo Aultmann [3] il CONSUMO per un tale tipo
di trattamento dovrebbe aggirarsi sui 47 kWh per
m’® di acqua potabile ricavata da acqua di mare con
una cella semplice. Il trattamento di acque salmastre
ha mostrato consumi di 6,6 kWh/m* (con riduzione
del contenuto di sali da 4.000 p.p.m. a 300 p.p.m.),
come riferisce Sievka [62] I'impianto di Coalinga [15]
ha mostrato consumi pari a 3,75 kWh/m? per trattare
acqua salmastra con una rlduzmnc media da 2.392
p.pm. di sali (in prevalenza cloruri e solfati) a
402 p.pm. -

Si ha ciog un consumo di 2,5 e 1,9 kWh/m? per
ogni 1.000 p.p.m. di sali rimossi, rispettivamente per
i dati del Sievka e quelli di Coalinga; d’altronde una
applicazione effettuata dalla « Cassa per il Mezzogior-
no » (cella Bronswerk brevetto TNO - acque salma-
stre) ha mostrato consumi totali fra 1 ed 1,4 XWh/m?
per 1.000 p.p.m. rimosse. L’applicazione di un tale
processo alPacqua di mare richiederebbe dunque da
35 a 50 kWh/m? il che conferma i calcoli di Aultman.
Si ha cio2 un consumo energetico pari a circa 50 +— 60
volte quello teorico di separazione dei sali, e cio spiega
come questo processo non possa competere con alcuni
(congelamento), e sard superate anche da altri oggi
inferiori (distillazione polistadia a flash).

1 sistemi di estrazione a solvente (tipo amrne), con-
durrebbero, secondo il Gilliland [211 a consumi rela-
tivamente bassi; infatti trattando 'acqua di mare con
alchilamine si dovrebbero spendere 3,7 kWh/m® per
la sola separazione del solvente dall’acqua; a tale con-
sumo si dovrebbero poi aggiungere tutti i pompaggi.

E chiaro che i trattamenti con reagenti richiedono
consumi molto piccoli, e ciog solo per i pompaggi, ma
& chiaro che qui il consumo energetico ha poca impor-
tanza di fronte al costo dei reagenti.
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A maggior chiarimento dei consumi di combustibile
richiesti dei vari cicli, & stato riportato in fig. 25 un
confronto tra di essi, in base a consuntivi ovvero a
dati sperimentali di laboratorio (si & supposto di usare
olio combustibile con potere calorifico inferiore pari
a 10.000 cal/kg).

Dal grafico si rileva la grandissima importanza del
ciclo prescelto. Infatti per Ia semplice distillazione ci
si mantiene fra i 4 ed i 12 kg di olioc combustibile
per ogni m® di acqua potabile; con altri cicli si scende
a valori notevolmente inferiori ai precedenti.

Non si hanno purtroppo dati sui recenti cicli con
formazione di idrati che si presentance molto promet-
tentl.

VII - Impianti su scala industriale

E chiaro che I'interesse di un ciclo di trattamento
& dato dalla sua possibilita di applicazione su scala
industriale.

Risulta dal rapporto 1957 dellDSW che unitd di
circa 200 m®/giorno vengono correntemente costruite
ed erano allo studio per perfezionamenti da parte del-
le Ditte Cleaver-Brooks, Griscom-Russell, Bethlehem
Shipbuilding, Maxim-Silencer.

Queste unita, che sono tutte a distillazione, ad uno
o pill stadi, sopperiscono alle esigenze dell’acqua di
alimento caldaie per le unita della Marina Statunitense.

In Italia la Ditta Mascarini ha realizzato impianti
fino ai 60 m®/giorno, comprendenti un evaporatore
ed un termo-compressore; risultano in totale installati,
in Italia od all'estero, 56 impianti di varia capacita.

Il compressore & azionato da un motore Diesel i cui
gas di scarico riscaldano 'acqua da immettere nell’eva-
poratore. Siamo tuttavia sempre nel campo delle pic-
cole installazioni. ‘

Fra i grossi implanti mondiali dobbiamo citare:
~— Gli impianti del Kuwait costruiti per la Kuwait
Oil Co. [37, 87]: la prima unitd ha una capacitd di
3.000 m?/giorno, mentre la seconda & da 1.200 m’/
giorno, costruiti dalla Westinghouse e dalla Chicago
Bridge ad Iron Co.

Il primo implanto venne costruito nel 1949 dalla
Westinghouse e dalla Chicago Bridge and Iron Co.
esso’ & costituito da otto unitd in parallelo, a tubi
sommersi, a triplo effetto.

Il secondo impianto & a fllash polistadio. L’acqua
di mare presenta un contenuto di sali pari a 42
mgr/lt. Nel primo impianto sono stati ampiamente
usati cupronichel, bronzo navale ed acciaio legato;
nel secondo sono stati usati aeciaio al carbonio e
tubi in bronzo all’alluminio, con notevole riduzione
dei costi; & stata applicata la protezione catodica degli
evaporatori ed il loro rivestimento con vernici pro-
tettive,

Il consumo di vapore & stato 1 t per ogni 2,5 m’
di acqua prodotta nelle unitd del primo tipo e di
1 t per ogni 4,5 m® di acqua prodotta nelle unita del
secondo tipo.

— Gli impianti dello Stato di Kuwait [89], rea-
lizzati allo scopo di fornire acqua potabile alla capitale.
Si tratta di due gruppi: il primo comprende 14 unita
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Westinghouse a 4 stadi a flash con una totale produ-
cibilita di 14.000 m’/giorno; il secondo & costituito
da due unitd Weir a 19 stadi anch’esse a flash con
una totale producibilita di 9.000 m*/giorno.

I consumi sono risultati di 1 t di vapore per ogni
3 m’ di acqua prodotta per le unitda Westinghouse
e di 1 t di vapore per ogni 6,1 m® di acqua prodotta
nelle unita Weir.

— L'impianto sperimentale di Freeport (Texas),
finanziato dall’'OSW, il cui costo si aggira sul 780
milioni di lire ed & stato realizzato nel 1961 dalla
Chicago Bridge and Iron Co., su progetto W. L.
Badger and Associates. Si tratta di una distillazione a
12 effetti, da 3.785 m’/giotno, con evaporatori di
tipo a tubi verticali (LTV), dal quale ci si attende un
esercizio particolarmente economico (costo totale del-
Pacqua 165 lire/m?),

Il problema che si prevede debba risultare parti-
colarmente oneroso, e che si desidera investigare &
quello dell’eliminazione dei fanghi dovuti all’idrossido
di magnesio.

In questo impianto la temperatura del primo stadio
viene mantenuta sui 121 °C e quella delPultimo sui
43 °C; il calore & fornito da vapore a 12 ATE, lami-
nato a 2 ATE, e proveniente da un vicino impianto
della Dowchemical.

— L’impianto di Aruba (Antille Olandesi), pro-
gettato dalla Ditta inglese Weir; questo impianto, in
esercizio da alcuni anni, ha presentato un costo di
290 lire/m? esso & costituito da un distillatore a 6
effetti, a tubi sommersi, di una capaciti complessiva
di 10.000 m®/glorno.

— L’impianto sperimentale di San Diego (Cali-
fornia) realizzato dalla Fluor Corporation nel 1961
per conto del’'OSW; esso comprende 42 stadi a flash
[66, 86], con una temperatura di 93 °C nel primo. La
capacity complessiva & di 3.785 m®/g; questo tipo
di impianto dovrebbe risultare particolarmente econo-
mico; esso produce 11 m® di acqua per tonnellata di
vapore; il costo viene valutato in 200 L/m?* [23]; anche
qui i principali problemi di esercizio saranno costituiti
dalle incrostazioni e dalle corrosioni. Questo impianto
& alimentato dal vapore prodotto da un reattore nu-
cleare appositamente progettato dall’« Atomic Energy
Commission ». ,

— Limpianto di Clifton Pier (Bahamas), in eser- -
cizio dal 1959, costituito da due unita da 1.900 m3/
giorno ciascuna. Questo impianto, che alimenta anche
la locale cenirale termoelettrica, & costituito da un
distillatore a tubi sommersi ad otto stadi; la tempe-
ratura del primo & di 93 °C, la temperatura di uscita
dell’acqua dai condensatori & di 49 °C. La realizzazione
& dovuta alla Weir [73].

— Limpianto dellisola di Guernesey, realizzato
anch’esso dalla Weir, della capacita di 2.000 m?/gior-
no [66], e per il quale la Ditta Costrutirice dichiara
una produttivitd specifica di 11,6 m? di acqua per
tonnellata di vapore di alimento. E del tipo a flash.

— L’impianto dell’Isola di S. Thomas (Isole delle
Vergini) [66] costituito da un distillatore polistadio
a flash della capacita di circa 1.000 m*/giorno. E stato
realizzato dalla Cleaver Brooks,

— L’impianto di Morro Bay (California), realizzato
dalla Lummus per la Pacific Gas and Electric Co.;



esso & costituito da tre unitd con una capacitd-com-
plessiva di 570 m®/giorno, che alimentano le caldaie
della centrale termoelettrica. Ggni unitdi comprende
un distillatore a tubi sommersi, a tre stadi. Il costo
- totale & risultato di 430 lire/m’,

— L’impianto di Rosswell (Nuovo Messico), della
capacita di 970 m?/giorno, a circolazione forzata e
con compressione del vapore [66, 86]. Questo impianto
dovrebbe operare a 100 °C ed ottenere acqua con 500
p.p-m., partendo da 10.000 + 20.000 p.p.m. Si tratta
ciog sostanzialmente di un impianto per I'addelcimento
a basso costo dell’acqua salmastra; si spera che esso
conduca ad un basso consumo di olio combustibile;
anche qui il problema pill grave saranno le incrosta-
zioni. Si spera di produrre I'acqua con un costo totale
di 180 lire/m’.

— L’impianto di Webster (South Dakota), proget-
tato dal Bureau of Reclamation per una capacitd di
970 m?/giorno, anch’esso per il trattamento delle
acque salmastre (da 1.800 p.p.m. a 300 p.p.m.). Il
ciclo viene realizzato mediante 'uso di membrane
semipermeabili (elettrodialisi) e si spera possa con-
durre ad un coste di 165 lire/m’,

Il maggiore ostacolo & costituito dall’elevato costo
delle membrane [66, 861. Il costo dellimpianto, in
base ai contratti del 1960, & di 482.800 dollari.

— L’impianto di Welkon (Sud Africa), della capa-
citd di 11.000 m*/giorno per il trattamento mediante
elettrodialisi delle acque salmastre [62, 66].

— L’impianto di Bahrein {Golfo Persico), da tempo
in esercizio, anch’esso per il trattamento elettrodia-
litico delle acque salmastre, della capacita di 325
m’/giorno [62].

— L’impianto di Cealinga (California), da qualche
anno entrato in esercizio, per la produzione di acqua
potabile da acqua salmastra [62, 15]. 1l trattamento
riduce 1 solidi disciolti da 2.400 p.p.m. a 400 p.p.m.;
il costo di questo impianto, della capacita di 105 m’/

giorno, & risultato di circa 66 milioni di lire, compresi -

\

accessori e fabbricato. Il consumo di energia & risul-
tato di soli 3,75 kWh/m?’ il costo totale & risultato
all’inizio di 235 lire/m’, ma si spera che, con un
accurato esercizio, possa essere prolungata la vita
delle membrane, il cui onere incide sensibilmente sul
costo totale.

— L’Implanto di Buckeye (Arizona) [90], ad elet-
trodialisi, costruito dalla Ionics, per la conversione di
acqua salmastra da 2.200 p.p.m. a 500 p.pm. La
capacita & di circa 2,500 m*/giorno; il costo & stato

di circa 300.000 dollari; si aspetta un costo operativo
di 80 L/m’

— L’impianto di Oxnard (California) [86], costrui-
to dalla Ionics Inc., della capacita di 970 m’/giorno,
“per il trattamento elettrodialitico dell’acqua salmastra.

Tale trattamento condurrebbe ad un costo di sole
33 lire/m® in virth del fatto che esso si limita a
ridurre il contenuto di solidi disciolti da 1.800 p.p.m.
ad 800 p.p.m.

— L'impianto pilota di Harbor Island (USA),
progettato ed esercito dalla Carrier Cop.; questo im-
pianto, della capacita di 57 m®/giornoe, impiega un
processo di congelamento senza fluido secondario refri-
gerante [66].

— L’impianto sperimentale di St. Petersburg (Flo-

rida), costruito dalla Blow-Knox; esso ha una capaciti
di 132 m*/giorno ed opera con un ciclo refrigerante
con fluldo refrigerante a contatto diretto [66] (bu-
tano). Il costo & stato di 500.000 dollari.

— L'impianto sperimentale che verrd costruito
prossimamente sulla costa occidentale degli Stati Uniti;
esse avrd una capacitd compresa fra 375 ed i 1.320
m?/giorno e sari di tipo a congelamento diretto; il
maggior problema sara costituito dalla separazione dei
cristalli di ghiaccio [66, 86].

— Dimpianto sperimentale di Syracuse (New
York) della capacitda di 57 m?/giorno, costruito nel
1959 [61], che utilizza un ciclo e refrigerazione
diretta.

— Gli impianti di distillazione solare di Daytona
Beach (Florida); essi comprendono un evaporatore, a
copertura di vetro, della superficie di 250 m? e due
distillatori a copertura in materiale plastico, di cui uno
da 250 m? ed uno da 50 m?

— L’impianto di Eliath (Israele) [81] a carattere
semindustriale, in costruzione da parte di una com- -
pagnia mista formata dal Governo di Israele, ling.
Zarchin e Ia Fairbanks Whitney Corp. di N.Y. Tale.
impianto, dovrebbe avere una producibilita di 1.000
m? al giorno e dovrebbe utilizzare un ciclo a congela-
mento,

— L’impianto pilota di Wringtsville Beach (North
Carolina} recentemente appaltato da parte del Go-
verno americano, per 165.000 dollari.

Il ciclo & a congelamento, tipo Umano. La Ditta
progettista & la Struthers Scientific ad International
Corp. La capacitd & di 57 m’/giorno.

VIII - Conclusioni

Da quanto esposto nel paragrafi precedenti sembra
che si possano dedurre chiaramente le seguenti con-
clusioni:

— Gli impianti ad elettrodialisi, che al loro appa-
rire sembravano assal promettenti, trovano vantag-
giosa applicazione nel trattamento delle acque salma-
stre. Difficilmente i costi potranno in futuro rendere
questo tipo di trattamento competitivo per P'acqua di
mare.

— Gli impianti ad osmosi invertita ed a resine
non hanno fino ad oggi trovato applicaziomi pratiche
e difficilmente lo potranno in futuro, sia per ragioni
tecnologiche che economiche.

— Gli impianti a termocompressione, specialmente
se abbinati a piccoli impianti di produzione di energia
elettrica trovano vasto campo di applicazione al ser-
vizio di piccole comunitd e probabilmente si sviluppe-
ranno economicamente ancora in questo senso.

— La distillazione solare, che appare concettual-
mente molto vantaggiosa, attende che si risolva il
problema della costruzione economica dei bacini pro-
tetti per I'evaporazione.

— La distillazione diretta resta tuttora il ciclo piu
applicato, pit sicuro e pid adatto ai grossi impianti
su scala industriale. La distillazione polistadia a flash
ha risolto in maniera brillante sia il problema dell’inve-
stimento che quello dei consumi.
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Siamo tuttavia ben lontani dal traguarde delle 50
ed anche 100 lire/m* Cicli abbinati alla produzione
di energia elettrica, specialmente se di grosse dimen-
sioni, consentiranno tuttavia di ridurre ulteriormente
I costi.

— 1l congelamento diretto ha risolto in maniera
brillante ed economica il problema delle piccole unita.
Difficilmente potranno da questo ciclo svilupparsi im-
pianti di grosse dimensioni perché sorgono problemi
tecnologici e meccanici (compressore) di notevole
entitd.

— Il congelamento diretto a mezzo di idrocarburi
ed ancora pin i cicli con formazione di idrati sembrano
oggi 1 pit promettenti per i grossi impianti, perche
dovrebbe essere possibile costruire grosse uniti con
costi di investimento e di esercizio relativamente basst.
Ed & probabilmente questo il campo nel quale dob-
biamo aspettare una parola nuova nei prossimi anni.
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cura ne ha seguito le successive revisioni.
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Fattori di conversione usati nel presente studio

A) Lungheze

1 inch = 2,54 cm
1 foot = 0,305 m

1 in.
1 ft.

i

B) Superfici

1 sq.in. = 1 square inch = 6,45 cm?
1 sq.ft, = 1 square foot = 0,0929 m?
acre = 0,405 ha

C) Volumi

1 cuft = 1 cubic foot = 28,31 1

' I acre-foot = 1.232 m?

1 US.gal. = gallone US. = 3,79 1,

1 imp.gal. — gallone imperiale = 4,54 L
D) Pesi

11b. = 1 pound = 0,454 kg
1 ton (US.) = 907 kg

E) Pressioni

1 ps.i = 1 pound square inch = 0,0704 kg/cm?
1 lb.sq.ft. = 1 pound square foot = 4,89 kg/m?

¥) Portata

1 GPM = 1 gallone per minuto = 0,228 m?/h
1 CFM = 1 cubic foot al minuto = 1,7 m*/h
1 GPD = 1 gallone per giorno = 0,158 l/h

G) Unita termiche

9
° Fahrenheit = —— ° Cenigradi + 32
5

1 BTU = 0,252 cal

1 BTU/hr = 0,252 cal/h

1 BTU/hr.sq.ft.'F = 4,878 cal/m? h °C
1 BTU/Ib — 0,555 cal/kg

1 KkWh = 860 cal

H) Costi

1% = dollaro = 625 lire
1$/1.000 gall. = 165 1/m3
1$/acre foot = 51 1/m?



