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RESUMO

Este trabalho apresenta um estudo sobre uma unidade de dessalinizagcdo por multiplo
efeito com alimentacdo paralela dotada de evaporadores com feixe flutuante de tubos
horizontais com filme fino, para conversdo de agua salgada em potavel. A energia para o
sistema é fornecida pela agua aquecida a 85 °C, o aquecimento é obtido através de coletores
solares planos. Com as equacbes de balanco de massa e energia para o sistema de
evaporadores de multiplo efeito, bem como as fun¢des que fornecem a elevacdo do ponto de
ebulicdo, o calor latente do vapor saturado, o calor especifico das solugdes e os coeficientes
de transmissdo de calor para os evaporadores, foram obtidas equacdes lineares, que devem ser
resolvidas de forma interativa; assim podemos obter todas as varidveis que influenciam o
sistema. Neste estudo foi considerado um pré-aquecedor e recirculag¢do do concentrado salino,
visando recuperacdo de energia e de insumos (Agentes anti-incrustacdes, corretores de pH,
bactericidas) adicionados na alimentacdo do sistema. Os calculos foram realizados por um
programa escrito em FORTRAN 90. Sdo apresentados diversas tabelas e graficos que
descrevem o funcionamento da unidade para producdo de 100000 a 200000 litros/dia de agua
destilada. Na parte da energia solar, os dados solarimétricos foram obtidos pelo aplicativo
RADIASOL e os rendimentos dos coletores pelo aplicativo CODEPRO. O céalculo do nimero
de coletores necessarios para o aquecimento da agua foi obtido por um programa codificado

em FORTRAN 90 com dados obtidos dos aplicativos mencionados.

Palavras-chaves: Dessalinizacdo agua do mar. Evaporacdo multiplo efeito. Alimentacao

paralela.
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ABSTRACT

In this work we present a study on a desalination unit for sea water, it has
evaporators with horizontal tubular floating pipes working with thin film water spray. Energy
for the unit is provided by hot water at 85°C, the heat is obtained by flat solar collectors. With
mass and energy conservation equations for the system of multiple evaporators, and functions
which can provide the boiling point elevation of the saline solutions, the latent heat of
saturated steam, the specific heat of the solutions and the heat transfer coefficients for the
evaporators; a system of linear equations was obtained, na iterative solution must be used.
The system also has a pré heating unit and recirculation of the concentrated saline solution, all
to decrease energy and chemicals (anti scalants, pH correctors, bactericide) consumption,
added to the feeding stream of sea water. Calculation was made by a FORTRAN 90 program.
Tables and graphics are presented, describing how the system works for distilled water
production of 100000 Litres?day to 200000 Litres/Day. On the solar energy side, the
solarimetric data were obtained by the RADIASOL program and the yields of the solar
collector by the CODEPRO program. The needed collector area was calculated using a

FORTRAN 90 program, with data from the two previously mentioned applications.

Keywords: Sea water desalination. Multiple effect evaporations. Parallel feed.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

Durante milénios, a humanidade considerou a 4gua existente no planeta Terra como
algo ilimitado, que ndo se modificaria e que jamais seria escassa. Visdo esta, que encontrou
reforco nos dados estatisticos que mostrava que 3/4 do Planeta tinha sua superficie coberta
por agua. Acontece que, deste abundante volume d'agua no planeta Terra, 97,2 % estdo nos
oceanos e mares apresentando um teor de sais dissolvidos (TSD) igual ou superior a 30.000
partes por milhdo(ppm) sendo assim impropria para 0 consumo humano, 2,15 % estdo nas
calotas glaciais, 0,625% compGe as aguas subterraneas onde parte destas sdo consideradas
salobras apresentando um TSD entre 500 e 30.000 ppm, 0,009 % formam os rios e lagos e
0,001 % encontra-se na atmosfera (Fonte UNESCO/PHI/REDES — 1994).

No Brasil, estima-se que o percentual dos recursos hidricos chegue a 53 % da
reserva da Ameérica do Sul e 12 % do total mundial. Em numeros isso equivale a 5.604
quildmetros cubicos/ano, considerando apenas a contribuicdo do territério brasileiro e 7.906
quildmetros cubicos/ano se levarmos em conta as contribuicdes de mananciais de outros
paises integrantes da Bacia Amazénica. O Brasil, ainda detém dois tercos de um manancial
subterraneo que passa pelos paises do Mercosul, com extensdo superior a Inglaterra, Franca e
Espanha juntas.

Apesar da grande quantidade de agua existente, o Brasil enfrenta problemas
ocasionados pela distribuicdo desigual destes recursos. De acordo com a Secretaria de
Recursos Hidricos do Ministério do Meio Ambiente, se compararmos em termos percentuais a
quantidade de agua com a superficie das diversas regides do pais e a sua populacdo, teremos

0s seguintes nimeros conforme mostra a tabela 1.1 a seguir.



Tabela 1.1- Percentual da Qualidade de Agua por Superficie nas Regides Brasileiras
(FONTE DNAEE - 1992)

Regibes Agua Superficie Populacéo
Regido Norte 68,5 % 45,3 % 6,98 %
Regido Nordeste 3,3% 18,3 % 28,91 %
Regido Centro-Oeste 15,7 % 18,8 % 6,41 %
Regido Sudeste 6,0 % 10,8 % 42,65 %
Regido Sul 6,5 % 6,8 % 15,05 %

Do exposto, notamos que as regides Norte e Centro-Oeste seriam as mais
favorecidas por deterem juntas 84,2 % das reservas de aguas brasileiras e as regides mais
prejudicadas seriam as regides Nordeste e Sudeste devido a pouca quantidade de &gua
disponivel e o grande contingente populacional. Na realidade, para esta aparente
tranquilidades surgem diversas contradi¢Ges, pois sabemos que grande parte dos recursos
naturais do planeta ha varios anos vem sendo degradados pelo desperdicio, pela poluicdo
destes mananciais ao serem despejados lixo e esgotos das grandes metropoles, pelos maus
usos destes recursos atraves da agricultura irrigavel e da indudstria, como também pela
contaminacdo dos grandes rios pelo mercurio vindo dos grandes garimpos.

O aumento desordenado da populacdo mundial também é visto como um problema a
mais para contribuir com a escassez hidrica do planeta pelo simples fato da quantidade de
agua no mundo ter permanecido constante nos ultimos 500 milhdes de anos, sendo apenas
renovada pelo seu ciclo hidrolégico que se caracteriza por precipitacdes (chuvas, neve),
escoamento (rios) e fluxo de aguas subterraneas que é recarregada pela infiltracdo do solo.

Diante da constancia e da degradacgdo acelerada destes recursos, varios pesquisadores
e organizacOes ndo governamentais vem alertando a populagédo mundial quanto a um colapso
hidrico no futuro e a0 mesmo tempo busca alternativas para solucionar esta possivel escassez

hidrica que ja € real para varios paises como, por exemplo, Egito, Kuwait, Ardbia Saudita,




Israel, Argélia e Bélgica. No Brasil, esta escassez ja atinge alguns estados, como Pernambuco,
Alagoas, Paraiba, Sergipe, Rio Grande do Norte, Distrito Federal e mais recentemente S&o
Paulo.

Uma das alternativas para enfrentar esta escassez hidrica vem do tratamento da dgua
salgada ou salobra, de forma a torna-la potavel para o consumo ja que sabemos que trés
quartos da superficie da Terra sdo cobertos por agua salgada, com composicdo variavel
dependendo da posicdo geografica e da profundidade considerada. Mesmo sabendo que a
concentracdo de sais varia de lugar para lugar, a relacdo entre 0s constituintes mais
abundantes como cloreto de sodio, bicarbonato, sulfato de célcio e sulfato de magnésio sao as
mesmas, conforme mostra a concentracdo média dos principais ions presentes na agua do mar

na tabela 1.2.

Tabela 1.2 — Concentragio Média dos Principais ions na Agua Marinha

fons Formula %o

Cloreto Cl 18,900
Sodio Na"™ 10,556
Sulfato SO, 2,649
Magnésio Mg™* 1,272
Calcio Ca™ 0,400
Potassio K* 0,380
Bicarbonato HCO3 0,140
Brometo Br- 0,065
Borato H,BO3 0,026
Estréncio Srt 0,013
Fluoreto F 0,001

Total 34,482

Outros fatores que determinam a salinidade das aguas naturais sdo as caracteristicas
geoldgicas, tipos de solos, clima e distancia em relagdo ao mar. Nas regides semi-aridas do

Nordeste brasileiro, € comum a salinizacdo das aguas devido as mesmas estarem localizadas




no escudo cristalino, como também o manejo inadequado do solo com a utilizagcdo de aguas
de ma qualidade na irrigacdo tem contribuido para o aumento da salinizacdo das aguas das
regido semi-arida. Ja no setor industrial, a salinidade tolerada, dependera do tipo de produto a
ser industrializado.

Estas aguas, com concentracOes de sais dissolvidos igual ou superior a 1000 mg/I,
sdo improéprias para 0 consumo humano e por isso tem restringido o desenvolvimento e a
localizagdo de varias comunidades ao redor do mundo, conduzindo ao estresse hidrico muitas
pessoas que nao tem recursos para viver proximo a um manancial ou fonte de agua potavel.

Para reverter esta situacdo, nos ultimos 40 anos, varias tecnologias de dessalinizacéo
tém sido empregadas para mudar este panorama. Em todo mundo, vérias cidades, vilas e
industrias tém sido implantadas em regides consideradas como semi-aridas ou secas onde se
dispunha de 4gua do mar ou salobra que foram tratadas pelos processos de dessalinizagéo.

No Nordeste brasileiro, por ndo dispor de recursos hidricos suficientes para
abastecer plenamente a populacgéo local, o Fundo Setorial de Recursos Hidricos(CTHIDRO),
por meio do Centro de Gestdo de Estudos Estratégicos (CGEE), lancou um projeto de
plataforma tecnoldgica para realizar estudos sobre a dessalinizacdo, tendo como objetivo,
combater a seca e 0 desabastecimento naquela regido brasileira, ja que, o aproveitamento da
agua do mar e salobra em reservatorios para 0 consumo humano ja é uma realidade em outros
paises ha décadas.

Segundo Jodo Metello de Matos (Ciéncia, Tecnologia & Meio Ambiente — Agéncia
Brasil), consultor do CTHidro e especialista em dessalinizacdo, um sistema de tratamento de
agua salgada ou salobra em agua potavel, para obter resultados satisfatorios, precisa
considerar além das questbes econdmicas, as informacbes que a propria natureza fornece.
Para ele, ndo é mais racional continuarmos investindo em grandes barragens, visto que, a

intensa insolacdo e 0s ventos constantes provocam uma evapotranspiracao de cerca de 30 %



da vazdo dos acudes e barragens. Outra consideracdo feita pelo mesmo autor, é a de que as
aguas das grandes barragens poderiam ser destinadas a agricultura e aos municipios menores
onde a dessalinizacdo ndo é vista como uma solucdo mais viavel e para as grandes cidades
localizadas na faixa litoranea, seriam ideais para a implantacdo das usinas de dessalinizacao,
visto que, 0 mar nordestino é caracterizado por apresentar menor particulas em suspenséo.

A dessalinizacdo da dgua do mar ou salobra através de processos térmicos, é vista
como uma alternativa vidvel para minimizar o problema de abastecimento dos grandes
municipios localizados na faixa litoranea do Nordeste. Dentre estas tecnologias que utilizam
o calor como fonte de energia, as usinas de dessalinizacdo por evaporadores multiplo efeito
(DME) é vista como a que melhor se adapta a realidade nacional. O processo de evaporacao
da agua marinha ou salobra para obter agua potavel, é semelhante ao que ocorre nos
evaporadores das usinas de cana-de-agucar.

Uma das vantagens da instalacdo de usinas de dessalinizacao na regido litoranea, é a
inexisténcia de contaminantes, ja que a captacdo sera feita longe dos emisséarios submarinos
de esgotos e dos portos, como também os rejeitos dessas usinas ndo se transformariam em
passivo ambiental, uma vez que poderiam ser devolvidos ao mar sem problemas. Entretanto, a
dessalinizacdo ndo é um processo aplicado s6 a agua do mar. Ou seja, 0S pogos artesianos,
principalmente os das bacias cristalinas, caso de 95 % do semi-arido nordestino, apresentam-
se na sua grande maioria como agua salobra que uma vez dessalinizada, viriam a atender e
solucionar os problemas do meio rural dessas regides. No caso da dessalinizacdo das aguas
salobras dos pocos, dependendo da vazéo, poderiam ser usados em usinas de multiplo efeitos
(DME) de pequeno porte ou para uma vazdo pequena, a dessalinizacdo por osmose reversa
onde a 4gua é submetida a uma forte pressao forcando-a passar por uma membrana onde sera

retido o sal e 0s minerais.



A opcdo de usar a agua do mar para suprir a necessidade da populagéo através da
dessalinizag&o é notdria em algumas partes do Oriente Médio, Norte da Africa e em algumas
ilhas do Caribe, onde a falta de agua potavel vinha limitando drasticamente o
desenvolvimento destas regides. Entretanto, cidades modernas e industrias de grande porte,
desenvolvem-se nestas areas, gracas a disponibilidades de &gua potavel produzidas por
processos de dessalinizacéo da agua do mar, segundo Buros (1990).

Na Europa em 1910, muitas inddstrias ja utilizavam os processos de dessalinizacao,
e em 1920 o Japdo destilava dgua do mar. No decorrer da Segunda Guerra Mundial,
destilavam cerca de 7,0 m®/dia de 4gua do mar para abastecimento préprio utilizando para isto
40 litros de gasolina como fonte de energia. Em navios para os eventuais naufragos dos avides
abatidos, a Pfausdler-Permitit Co de Nova York/EUA desenvolveu um “Kit” de emergéncia
para dessalinizacdo da agua do mar em pequenas quantidades para o consumo dos
sobreviventes.

Na década de 60 a dessalinizacdo foi usada especialmente para tratar agua
subterraneas com altas concentracdes de solidos dissolvidos na Califérnia, Flérida, Texas e
Illhas Virgens. Nos anos 70, com o aumento do petréleo, paises produtores do
Oriente Médio situados em regides aridas descobriram que a Unica solucéo légica e disponivel
para o problema da escassez de agua doce era a dessalinizacdo da agua do mar ou salobra e
com isso, incentivaram a expansao do mercado, passando a comprar equipamentos para a
producdo de &gua potavel. Com esta expansdo, a industria da dessalinizacdo cresceu
rapidamente e hoje ja sdo encontradas mais de 12.506 unidades de dessalinizagdo em mais de
100 paises ao redor do mundo com uma capacidade total de producdo igual a 22,8 x 10°
m*/dia (K. Wangnick — 1998). A capacidade percentual de destilagdo destas usinas estdo
instaladas na Arabia Saudita (24%), seguida dos EUA (15,2%), Emirados Arabes (10,6%) e

Kuwait (9,1%).



No Brasil nos ultimos anos, a expansdo dos processos de dessalinizacdo tem
aumentado, pois conforme citado anteriormente o Fundo Setorial de Recursos Hidricos por
meio do Centro de Gestdo de estudos Estratégicos ja cogitam a possibilidade de instalacdo de
usinas térmicas como a multiplo efeito (DME) para sanar a escassez de agua potavel das
grandes cidades situadas na faixa litoranea nordestina, embora alguns estados do Nordeste
como Pernambuco, Paraiba, Alagoas, Rio Grande do Norte e a Ilha de Fernando de Noronha
ja utilizem o sistema de Osmose Reversa para dessalinizar as dguas de pequenos pogos,
beneficiando assim pequenas comunidades das regido do semi-arido nordestino.

Hoje existem varias tecnologias de dessaliniza¢do da agua marinha ou salobra, cada
uma destas operando numa relacdo muito proxima com as outras e dividindo-se em dois
processos tais como, 0s processos térmicos compostos pela destilagdo flash de maultiplos
efeitos, destilacdo por multiplo efeito (DME), destilacdo por compressdo a vapor
(DMVC), destilacdo através da energia solar e congelamento. Outros dois processos
funcionam com membranas como a osmose reversa (OR) e a eletrodialise.

No decorrer dos anos foram feitas incansaveis pesquisas visando otimizar o
funcionamento destes processos térmicos. Nos dias de hoje, encontramos destiladores de
maltiplo efeito (MED) disponiveis no mercado que sdo utilizados frequentemente por
pequenas comunidades pelo simples fato de se caracterizarem por um baixo consumo de
energia quando comparado com o sistema de destilacdo flash multiplo efeito de pequeno
porte.

Uma usina de destilacdo por mdaltiplo efeito (DME) pode utilizar &gua quente nos
seus evaporadores como fonte de energia térmica. Energia esta que pode vir de um aquecedor
solar ou outras fontes de energia, operando com baixas temperaturas da agua marinha ou

salobra (70°C) para minimizar os problemas de incrusta¢des na tubulagédo da planta.



Neste trabalho, por acharmos que a dessalinizacdo da agua do mar ou salobra
apresenta-se como a alternativa mais viavel para solucionar o problema de abastecimento de
agua das populacdes dos grandes centros urbanos situados na faixa litoranea, como também
do meio rural do semi-arido nordestino, iremos descrever 0s principais processos de
dessalinizacdo e seus principios basicos de funcionamento, como também faremos um
balanco térmico em um dessalinizador mdltiplo efeito (DME) com alimentacdo paralela de
pequeno porte, verificando o seu comportamento em diversas condi¢cdes de operacao através

do desenvolvimento de um cddigo computacional em Fortran 90.



CAPITULO 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1- INTRODUCAO

A incidéncia dos raios solares nos rios, lagos e principalmente nos oceanos, provoca
a evaporacdo destas aguas que sobem na atmosfera para formar as nuvens que
consequentemente precipitam-se dando origem as chuvas e neves. Através deste fendmeno
natural, a &gua do mar é transformada em &gua doce ao evaporar-se. Vista por esse angulo,
poderemos afirmar que, a dessalinizacéo é tdo antiga quanto o sistema solar.

O desejo do homem de transformar a agua salgada em &gua potavel para o consumo
humano, remonta a antiguidade. Aristételes, preocupado com o problema, ha 2300 anos,
costumava dizer aos seus alunos que "a agua salgada, quando passa a vapor se torna doce e 0
vapor ndo produz adgua salgada depois que se condensa”.

Em 1928, Curacao instalou uma estacdo de dessalinizacdo pelo processo de
destilacdo artificial com uma producdo diaria de 50 m® de agua potavel. O épice do
desenvolvimento da dessalinizacdo teve seu apogeu nos anos 40 durante a Segunda Guerra
Mundial quando varios estabelecimentos militares situados em zonas aridas, necessitavam de
agua potavel para saciar a sede de suas tropas. Este potencial oferecido pela dessalinizagéo,
ficou evidenciado e varios paises resolveram prosseguir com os trabalhos ap6s a guerra.
Neste campo de desenvolvimento da dessalinizagcdo, o Governo Norte Americano mereceu
destaque por concentrar esforcos na criagdo do Office of Water (OW), no inicio dos anos 50 e
das suas organizagdes sucessoras como o Office of Water Research and Technology (OWRT).
O Governo Norte Americano, destinou cerca de 300 milhGes de dolares, financiando assim, o

desenvolvimento deste processo por mais de 30 anos. Esta iniciativa, ajudou na investigacéo
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basica e no desenvolvimento de diversas tecnologias para a dessalinizacdo das aguas do mar e
salobra.

Em vérias partes do Mundo no final da década de 60, comecavam a ser instaladas
unidades de dessalinizacdo. Sendo a maioria dessas unidades usadas para dessalinizar a agua
do mar através de processos térmico com capacidades de até 8.000 m®/dia. Pioneiro na
destilacdo solar, em 1961 o Chile construia o seu primeiro destilador. Ja na ilha grega do mar
Egeu, em 1965 entrava em funcionamento o alambique solar de Syni considerado o maior da
época destinado a abastecer de agua potavel sua populacdo de 30.000 habitantes. A Gra-
Bretanha em 1965, ja respondia por 74 % da agua destilada no mundo, num total aproximado
de 190.000 m*/dia.

Nos anos 70, comegam a surgir e serem empregados 0s processos com membrana.
Por serem muito dispendiosa, 0 desenvolvimento dessa técnica para o tratamento da agua foi
inibido, dando lugar ao processo de eletrodialise por ser mais viavel economicamente na
dessalinizacdo da agua salobra. De maneira similar, a Osmose Reversa (OR), foi também
utilizada no tratamento das aguas salobras. Estudos posteriores viabilizaram este processo
para a dessalinizacdo da dgua do mar. Também nesta época, o Brasil através do Instituto
Tecnoldgico da Aerondutica (ITA) e do laboratério de energia solar da Universidade Federal
da Paraiba, iniciava suas primeiras experiéncias com destilacéo solar (Jaguaribe, 1974).

Em 1987, os professores Severino Rodrigues de Araujo e Rogério Pinheiro Kluppel
do laboratério de energia solar (LES) publicaram um estudo sobre a determinacdo dos
parametros dos coletores solares do tipo serpentina (Araujo, 1987).

Portanto, baseado nestas pesquisas sobre coletores solares e beneficiando-se das
experiéncias operacionais de varias usinas de dessalinizagdo que foram construidas e
instaladas em decadas anteriores, a tecnologia da dessalinizacdo nos anos 80 tornou-se um

empreendimento comercial viavel. Nas ultimas décadas, varios estudos foram realizados com
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0 objetivo de melhorar o desempenho, seguranca e viabilidade econémica das mais variadas

técnicas de dessalinizacao existentes.

2.2 — Destilacao Por Multiplo Efeito (DME)

Por ter referéncias e patentes registradas desde 1840, o processo de dessalinizacdo
por multiplo efeito (DME) é considerando o mais antigo dentre os processos de destilacdo. Ao
longo do tempo, este processo foi utilizado na destilacdo industrial, tornando-se popularmente
conhecido na producdo de agUcar ao evaporar a dgua do suco da cana-de-agUcar ou na
producdo de sal com o processo de evaporacdo. Algumas das primeiras plantas de destilacéo
de &gua, utilizavam o processo de destilacdo por mdltiplo efeito que logo apo6s foram
substituidas por unidades de destilacdo por mdaltiplo efeito flash por apresentarem menor
problema de corrosdo. No entanto, a partir de 1980, o interesse pelas unidades de destilacdo
multiplo efeito (DME) renova-se e, novos projetos dessas unidades foram construidos
atentando sempre para o conceito de operacionalizacdo a baixas temperaturas e menor
problema de corrosao.

Pode-se encontrar na india, Caribe, Ilhas Canérias e Emirados Arabes as aplicacdes
mais recentes dos processos de destilacdo por multiplo efeito, embora, apos a instalacdo das
plantas MED de configuracio HTTF (horizontal tube, thin-film), a popularidade deste
processo de dessalinizacdo tenha crescido consideravelmente.

Na literatura, poderemos encontramos Vvarios artigos publicados, onde sdo feitas
andlises de varios aspectos relacionados as unidades de destilacdo por multiplo efeito (DME).
Problemas onde o nimero de efeitos, temperatura do concentrado no topo (primeiro efeito),
performance dos evaporadores e a temperatura da dgua do mar sdo detectados e especificados
no projeto da planta. Sdo encontrados também, artigos que tratam dos calculos das areas de

transferéncia de calor e do consumo do calor especifico.
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Takada e Drake (1983), descreveram um evaporador do tipo HTTF mostrando as
vantagens deste evaporador quando utilizados numa unidade de dessalinizagdo por multiplo
efeito (DME).

El-Nashar (1985), descreveu com detalhe uma unidade de dessalinizacdo de pequeno
porte instalada em Abu Dhabi (EUA) que operava utilizando como energia térmica de
aquecimento da agua uma fonte de energia solar.

El-Dessouky e Asaza (1985), deram suas contribuicbes ao modelar
matematicamente as plantas DME.

Darwish e El-Hadik (1986), investigaram o desempenho de uma planta térmica de
destilacdo multiplo efeito (DME), comparando-a com a performance de uma unidade de
destilacdo por maltiplo efeito flash.

Lambert (1987), desenvolveu um sistema de equacdes ndo-lineares que governa o
sistema DME e apresentou um procedimento de calculo que reduz este sistema de equacdes
ndo-lineares a uma forma linear e interativa resolvida pela técnica de eliminagdo Gaussiana.

Morin (1993), comparou o projeto e operacionalizacdo entre as plantas DME e MSF.

Hanbury (1995), apresentou uma solucdo para as equacOes de desempenhos em
estado estacionérios para uma planta DME.

El-Nashar e Qamhieh (1995), desenvolveu um programa para simular o
desempenho de uma unidade de dessalinizagdo por multiplo efeito (DME).

Aly e Marwan (1997), estudaram o comportamento transiente de uma unidade de
dessalinizacdo DME, ao desenvolver um modelo dindmico.

Bednarski e Minamide (1997), relatou o custo de producdo por unidade de $
0.8/m® para 2.7 x 10* m%dia para o sistema flash, $ 0.72/m* a 0.93/m* para a osmose reversa
dependendo do custo do pré-tratamento e $ 0.45/m> para a baixa temperatura de evaporacio

do sistema multiplo efeito (DME).
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El-Dessouky e Ettouney (1997), mostraram a diminui¢cdo no consumo de energia
para um sistema MED, combinados com varios trocadores de calor.

El-Dessouky (1998), mostrou a reducdo drastica nas areas de transferéncia de calor
especifico no evaporador e no condensador para sistemas que operam a altas temperaturas de
topo para a salmoura, como também, uma relacdo térmica de desempenho semelhante ao
sistema multiplo efeito flash, quando operado a altas temperaturas (acima de 100 °C).

Leahy (1998), estudou os custos de producdo de unidades de dessalinizacdo por
multiplo efeitos comparados com os custos de uma unidade de dessalinizacdo por multiplo
efeito flash.

Al-Shammiri e Safar (1999), abordaram aspectos gerais de uma planta comercial
MED, ao associar aos aspectos técnicos relativos a correntes, condensadores, evaporadores,
bombas e capacidade de producdo. Também foram abordados nesse estudo sobre a taxa de
ganho, temperatura operacional, materiais de construcdo, manutencéo e operacao da planta.

Garcia-Rodriguez e Gémez-Camacho (1999), avaliaram o custo de produ¢do de uma
unidade de dessalinizagdo DME acoplada a um coletor solar instalado na plataforma solar de
Alméria (PSA), Espanha. Os custos da dgua aquecida por uma fonte de energia solar de uma
planta MED com os custos de uma planta que utilizava fonte de energia convencional,
também foram avaliados por eles.

El-Nashar (2000a), através de um programa simplificado desenvolvido por ele,
simulou 0 desempenho de uma unidade de dessalinizacdo DME.

El-Nashar (2000b), simulou a operacdo de uma unidade de dessalinizacdo DME,
utilizando um programa denominado SOLDES.

Luis Faustino (2002), desenvolveu um estudo sobre a analise térmica de um

dessalinizador multiplo efeito para obtencéo de agua potavel.



CAPITULO 3

PRINCIPIOS BASICOS DE FUNCIONAMENTO DOS PRINCIPAIS

PROCESSOS DE DESSALINIZACAO

3.1 INTRODUCAO

Resumidamente um processo de dessalinizagdo tem como objetivo principal,
separar a agua salina ou salobra a ser dessalinizada em duas correntes conforme mostra a
Figura 3.1 abaixo. Uma apresentando concentragfes baixas, ou seja, com teor de sais
dissolvido (TSD) permitido para o consumo humano (&gua potavel), e a outra corrente, com
altas concentragdes de sais, conhecida como concentrado ou rejeito salino. Estes processos,
necessitam de energia para funcionar e para a separacdo dos sais da agua salina ou salobra,

podem ser usadas diversas tecnologias.

Agua salgada

Dessalinizador >
Energia Concentrado, salmoura

\ 4

Agua potavel

Figura 3.1 — Esquema Simplificado dos Processos de Dessalinizagdo
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3.2 Processos Térmicos

Dos processos de dessalinizacdo existentes no mundo, 0s processos que utilizam o
calor como fonte de energia (processos térmicos), respondem por 60 % da producdo de agua
destilada no planeta. Numa unidade de dessalinizacdo para que isso ocorra economicamente, é
necessario controlar o ponto de ebulicdo através dos ajustes de pressdo da agua que esta sendo
destilada.

Com o objetivo de reduzir significativamente a quantidade de energia necessaria
requerida pelo processo para que ocorra a vaporizacao, as unidades de dessalinizacdo das
aguas marinhas ou salobras, frequentemente operam com evaporagfes maultiplas em
sucessivos estagios (efeitos), sendo que, a medida avangamos nos sucessivos efeitos,
ocorrem uma diminui¢do continua nos valores da pressdo e temperatura.

Outro fator relevante é o controle das incrustacbes que ocorrem devido a agua do
mar ser composta por uma complexa mistura de sélidos dissolvidos, gases e fauna marinha.
Alguns desses so6lidos, ao se incrustarem nas superficies dos tubos de aquecimento vao
formando crostas que passam a prejudicar o processo de transferéncia de calor. Procedimento
idéntico ocorre com 0s organismos marinhos que ao se agregarem nas areas de transferéncia
de calor formaram uma camada de isolamento. Estes fendmenos quando ndo evitados,
compromete a eficiéncia do processo por causarem reducdes drasticas no coeficiente de
transferéncia de calor.

Através do pre-tratamento da agua marinha, tenta-se minimizar os problemas
causados por esses componentes, removendo as substancias nocivas ou mesmo tornado-as
inativas. O sulfato de célcio, hidroxido de magneésio e carbonato de calcio, séo as substancias
mais comuns responsaveis pelas formacgdes de crostas na tubulacdo do sistema. A formacéo

de crosta causada pelo hidroxido de magnésio e carbonato de célcio sdo evitados com o
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pré-tratamento no controle do pH e a descarbonatagdo. Os problemas de incrustacdes
causados pelo sulfato de célcio, poderdo ser evitados se o processo de dessalinizacdo for
altamente eficiente e operar a temperaturas inferiores a 95°C, uma vez que esta substancia se
torna insolivel com o aumento da temperatura mencionada. Caso contrario, investimentos
maiores no pré-tratamento tornam-se necessario. Os organismos marinhos presentes na agua
do mar sdo tratados através da cloracdo, que além de eliminar 0s organismos existentes,
previne crescimentos subsequentes.

Fatores como a volatilidade dos componentes do soluto, das condi¢cdes nas quais se
formam as crostas e a ocorréncia de corrosao, dependerdo da maxima temperatura aplicada ao
processo para liberacdo do vapor da solucdo.

O fornecimento do calor para as unidades de destilacdo pode vir por varios meios,
como por exemplo: utilizacdo de combustiveis fosseis, aquecimento da agua por energia solar
ou mesmo energia elétrica, como também utilizar rejeitos térmicos. Dentre estas fontes de
fornecimento de energia para a unidade de dessalinizacdo, a mais usada é o vapor d'agua por
oferecer vantagens tais como, facil controle das temperaturas e liberar uma grande quantidade
de calor latente no decorrer da condensagéo.

Nos processos de destilacdo da agua marinha ou salobra, a taxa de transferéncia de
calor é essencial, pois através deste processo que em geral se da através de tubos de
aquecimento, podemos determinar o tamanho da unidade de dessalinizacao.

Quanto maior for o coeficiente global de transferéncia de calor, mais eficiente sera o
fluxo de energia. Desta forma, poderiamos diminuir o tamanho das instalagdes tornado-as
assim mais econdmicas.

Diferentes tecnologias, com seus respectivos arranjos caracterizam 0S Varios
processos de destilagdo existentes. Os principais processos de destilacdo sdo: Destilacdo por

multiplo efeito flash (DMEF), destilacdo por multiplo efeito (DME), destilacdo através da
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energia solar, destilacdo mecanica por compressdo a vapor (DMCV). Dentre estes, 0s

processos por destilacdo mdaltiplo efeito flash (MSF), destilacdo por multiplo efeito (DME) e

compressdo mecanica a Vapor (CMV), se destacam por serem comercialmente mais usados.
Outros processos de dessalinizacdo sdo a eletrodialise, osmose reversa (OR) e 0

processo por congelamento que se divide em congelamento direto e congelamento indireto.

3.2.1 — Destilacéo Por Multiplos Efeitos Flash (DMSF)

Nos processos de destilacdo por multiplo efeito flash (DMSF), conforme ilustra a
figura 3.2, a 4gua a ser destilada é previamente aquecida em tubos, antes de ser levada a
evaporar-se em camaras nas quais a pressao no interior destas € inferior a pressdo suportada

pelo liquido a ser destilado nos tubos de aquecimento.

A principio, os processos de destilacdo por multiplo efeito flash nos parecem
ineficientes, devido ao fato da agua resfriar-se consideravelmente quando apenas uma
pequena parcela desta agua foi evaporada. Ou seja, ao evaporar-se 7% de uma dada
guantidade de agua que inicialmente estava a uma temperatura de 100°C, esta por
resfriamento chegard a uma temperatura de 60°C no final do processo, conforme SPIEGLER

(1965).
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Por outro lado, vantagens como minimizar as incrustacfes através do controle de
temperatura e a simplicidade do modelo dos evaporadores flash, fazem desta unidade de
destilacio uma das mais competitivas no mercado, como por exemplo, podemos citar
unidades de destilacio com multiplo efeito flash instaladas no Kuwait, como também um
projeto de demonstracédo em San Diego, SPIEGLER (1965).

Para uma utilizacdo mais econémica, os processos de destilacdo com multiplo efeito
flash, podem operar com varios estagios (efeito). A agua a ser destilada, entra no sistema,
através de um feixe de tubos e segue passando pelas cAmaras de evaporagdo aproveitando o
calor destas cdmaras para o pré-aquecimento. Apds previamente aguecida, esta agua segue
nos tubos para um aquecedor de vapor onde a temperatura é elevada a 100 °C, mantendo-se
nos tubos uma pressao superior a 1 atm para que nao ocorra a ebulicéo.

A 4gua marinha ou salobra a ser destilada é entdo lancada numa camara (efeito) com
pressdo inferior a pressdo nos tubos o que obviamente fara com que parte desta &gua evapore-
se quase que instantaneamente numa explosédo flash, dando origem aos vapores que serdo
condensados ao entrarem em contato com a tubulacdo da dgua fria de entrada que segue em
direcdo ao aquecedor. Tal procedimento representa uma economia consideravel no processo
de destilacéo.

Neste processo, a producdo de destilado podera ser aumentada, a medida que
aumentamos o numero de estagios (efeitos) do sistema. Por exemplo, em dois estagios o
concentrado evapora-se a uma temperatura de 60°C no primeiro efeito e a uma temperatura de
40°C no segundo, quando o concentrado de alimentagdo normalmente encontra-se mais ou
menos a 20°C. A quantidade de agua evaporado em cada um destes dois efeitos, € a metade
da 4gua evaporada em um efeito Unico. Ou seja, em dois estagios (efeitos), perderemos menos
calor ja que o rejeito concentrado € descarregado a uma temperatura de 40°C ao inves de

60°C em um Unico estagio e 0 aquecedor tera de elevar a temperatura do concentrado de 60°C
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para 80°C e, ndo de 60°C para 100°C como ocorreria em um estagio Unico. Resumindo, a
multiplicidade dos estagios em uma unidade de dessalinizacdo operando com mdltiplo efeito
flash é consideravel, conforme visto, pelo exemplo citado. A necessidade do calor externo a
ser fornecido ao sistema para dois estagios (efeitos) € a metade do necessario para um estagio
unico.

Lembramos que, os valores mencionados para as temperaturas sdo aproximados e
tem o Unico objetivo de ilustrar o ganho na economia a medida que aumentamos o nimero de
estagios de uma unidade de dessalinizagéo.

Por ter um coeficiente de transferéncia de calor menor que o coeficiente dos
evaporadores do processo de destilacdo multiplo efeito (MED), a 4gua nos tubos de entrada
destas unidades deixa os estagios sem absorver o calor total do vapor condensado ja que o
concentrado salino nos evaporadores flash, ndo entra em ebulicdo. Para utilizar uma
significativa parcela do calor latente do rejeito salino concentrado e aquecido, descarta-se
apenas 10 a 20 % deste rejeito. Sendo o restante, recirculado na sec¢ao de aquecimento.

Através do pré-tratamento, liberamos grande parte do ar e didxido de carbono, como
também, precipitamos o carbonato de célcio contido na 4gua marinha, evitando assim a
formagdo de crostas na tubulagdo do sistema. Para minimizarmos os efeitos da corroséo,
submetemos a agua de alimentacdo do sistema antes mesmo de ser aquecida, a passar por um
dispositivo que subtrai o ar destra solugcdo salina. Gases ndo condensaveis e incompressiveis
sdo continuamente eliminados por um sistema de ventilagdo usado para manter as pressoes
nos diferentes estagios.

O principal custo no investimento de uma unidade de dessalinizagdo com multiplo
efeito flash, esta representado no material da tubulacéo do sistema que e é costume considerar
a economia da evaporacgdo ocorrida nas camaras flash (estagios) em termos do tratamento de

sua area de transferéncia de calor, j& que, com o aumento no numero de estagios (efeito),
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ocorrera um decréscimo nas areas de transferéncia de calor requerida pela unidade. Por
exemplo, comparando instalacBes que operam com um grande ndmero de estagios, e tendo
idéntica producdo diaria, poderemos demonstrar que o grau de desempenho desta unidade é
proporcional a area de aquecimento.

Nestas unidades de destilacdo da agua marinha ou salobra, os tubos de aquecimento
podem ser dispostos vertical ou horizontalmente. Cada um desses arranjos com suas
vantagens, sendo que para unidades de destilacdo de grande capacidade, prefere-se o arranjo
com os tubos dispostos horizontalmente.

Esquematicamente, a figura 3.3 ilustra o processo com multiplo efeito flash (DMEF)
operando com n estagios onde a agua a ser destilada passa por uma sequencia de trocadores
de calor nos quais a temperatura € progressivamente acumulada em decorréncia da
condensacdo do vapor produzido nas correspondentes camaras flashs (efeitos), atingindo
temperaturas de 80°C a 110°C. Ap6s um aquecimento suplementar a temperatura chega a
90°C e 120°C. A agua marinha a ser destilada expande-se consecutivamente por um nimero n
de estagios contendo trocadores de calor, onde reduz-se progressivamente a pressao de vapor

através de um ejetor de vapor.
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Parcialmente ocorrem em cada estdgio ebulicio e evaporacdo. Os vapores
condensados nos trocadores de calor sdo coletados em canais como destilado (agua potavel),
que deixam a instalacdo juntamente com o rejeito salino, até que ambos sejam extraidos do
ultimo estagio a uma temperatura de 40 °C. Faz-se o vacuo nas camaras flash utilizando um

ejetor de vapor para mantermos a requerida queda de presséo do vapor.

3.2.2 Destilacdo Com Multiplo Efeito (DME)

Como no processo de dessalinizacdo com multiplo efeito flash (DMEF), o
procedimento de destilacdo da dgua marinha ou salobra utilizando unidades de destilacéo
com multiplo efeito (DME), também ocorre numa série de camaras (efeitos) com reducédo da
pressdo nos sucessivos estagios. Um dos objetivos do controle interno da pressdo e
temperatura nos efeitos desta unidade de dessalinizacdo, é para permitir que a agua marinha
ou salobra a ser destilada, submeta-se a evaporacBes mdltiplas sem necessitar de um
suprimento adicional de calor apds o primeiro efeito.

Em linhas gerais, numa unidade de dessalinizacdo com madltiplo efeito (MED), a
agua marinha ou salobra a ser destilada, ao entra no primeiro efeito ja previamente aquecida
nas tubulagfes da unidade, tem sua temperatura elevada até atingir o ponto de ebulicdo. O
aquecimento dos tubos no primeiro efeito (aquecedor) se da durante a condensacao do vapor,
fornecido por uma fonte de energia convencional ou solar, através do processo de
transferéncia de calor. Ap0s esta troca de calor, o vapor condensado é reciclado para a
reutilizacéo.

Para que ocorra a dessalinizacdo nestas unidades, a 4gua marinha ou salobra é
pulverizada sobre a superficie dos tubos evaporadores numa pelicula fina de forma a

promover ebulicdo e evaporacdo rapida. Apenas parte da agua marinha ou salobra aplicada
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aos tubos evaporadores do primeiro efeito é evaporada, o concentrado (salmoura) restante €,
direcionada para o segundo efeito onde novamente serd aplicada a uma série de tubos. Os
vapores criados no primeiro efeito, servird para aquecer a tubulacdo do segundo efeito. No
segundo efeito, estes vapores condensam-se dando origem ao produto desejado (dgua doce),
enquanto libera calor para evaporar parte da agua marinha (concentrado) remanescente do
primeiro efeito. Este procedimento, repete-se pelos efeitos sucessivos desta unidade. Em
unidades de grande porte, poderemos encontra plantas de dessalinizacdo com 8 a 16 efeitos.

Avancos tecnoldgicos propiciaram a construcdo de unidades de dessalinizacdo com
multiplo efeito (MED) para operarem com uma temperatura de topo (primeiro efeito) em
torno de 70 °C, evitando assim a formacao de crostas causadas pela &gua marinha no interior
da instalacdo, mas por sua vez, tal procedimento aumenta a necessidade da area de
transferéncia de calor adicional na forma de tubos.

Recentemente, conforme mostra a figura 3.4 (EI-Dessouky — 2000) algumas plantas
de destilagdo com multiplo efeito funcionam com alimentacdo paralela para reduzir os custos
com a energia adicional necessaria para 0 bombeamento dos rejeitos salinos (concentrado)
para os efeitos subsequentes, como também utilizam evaporadores flutuantes para minimizar
os efeitos causados pela corrosdo destes equipamentos ocorridos em plantas anteriores que

utilizavam os evaporadores submergidos na solugéo salina.
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3.2.3 Principio Basico de Funcionamento de um Destilador Solar

O processo de dessalinizacdo com a utilizacdo direta dos raios solares € a que mais
se aproxima do ciclo hidroldgico natural. Trabalhos consideraveis foram realizados durante a
I1 Guerra Mundial no intuito de construir pequenos alambiques, conhecidos como destiladores
solares para serem usados por eventuais naufragos em botes salva-vidas.

Neste processo de destilacdo, a agua salina é aquecida pelos raios solares
provocando a evaporagdo d’adgua (umidificagcdo). Ao entrarem em contato com uma superficie
fria, estes vapores formados pela irradiacdo solar, condensam-se, dando origem a agua doce
que seré entdo recolhida por um sistema como produto final do processo.

Um destilador solar, similar as estufas solares de plantas e vegetais, nas quais a agua
¢ aquecida em um reservatorio que ocupa todo o piso destas instalacfes, exemplificam este
tipo de processo de destilacdo. Nestas instalacdes (estufas), a agua condensa-se na superficie
fria da cobertura inclinada de vidro ou de plastico transparente que cobre o reservatério

conforme ilustra a figura 3.5.
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Fiaura 3.5 — Destilador Solar — SPIEGLER (1965)
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A maioria das pesquisas relacionadas com este tipo de destilador solar, tem-se
concentrado em conseguir aumentar sua eficiéncia, mas dificuldades como a necessidade de
amplas areas para as instalagdes dos coletores, alto custo nos investimentos de capital e a
grande vulnerabilidade relacionadas as condicdes climaticas sdo opiniGes compartilhadas
pelos pesquisadores que ver a inviabilidade da utilizacdo desta técnica para producdo de
destilado em larga escala.

Embora, a energia utilizada nestas unidades de dessalinizacao esteja livre dos custos,
com excecdo da energia adicional necessaria para bombear a agua. A construcdo destes
destiladores solares ainda é muito dispendiosa. Cuidados na manutencdo, operacionalizacdo
adequada para prevenir a formacdo de crostas causadas pela secagem do reservatorio, vem
tornar ainda mais oneroso, a operacdo destas unidades.

Com o avango da tecnologia, varios dispositivos como por exemplo, o emprego de
lentes e espelhos, ja foram utilizados com o objetivo de aumentar o efeito da radiacao solar.
Em termos percentuais, a radiagdo solar encontra-se dividida da seguinte forma: 40% de
radiacdo visivel, 5% de radiacdo ultravioleta que varia com a umidade do ar e 55 a 60%
desta radiacdo representada pelos raios infravermelhos.

Utilizando uma superficie receptora com rotacdo continua, aumenta-se a captacdo de
energia solar, j& que manteriamos a incidéncia normal desses raios. Por exemplo, numa
latitude de 35°, € possivel captar 58 % ou mais da radiacdo solar. As perdas de energia nas
unidades de destilacdo solar, estdo relacionadas com as condi¢des climaticas, tais como
irradiacdo, temperatura do ar, velocidade dos ventos. Perdas que ocorrem com o projeto do
evaporador, como por exemplo, tipo de material, forma e profundidade da camara a evaporar,
a qual afeta a variagdo da temperatura diaria da agua salina influenciando decisivamente nas

perdas da instalacéo.
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Destiladores solares tem aplicabilidade na india e Africa com producdo diaria
variando entre 16,4 I/dia/m? a 32 l/dia/m? com eficiéncia de 50% do aproveitamento da

energia solar disponivel.

3.2.4 Destilacdo Mecanica Por Compressédo a Vapor (DMCV)

As unidades de dessalinizacdo da agua marinha do tipo destilacdo mecéanica por
compressdo a vapor (DMCV), geralmente sdo utilizadas para produzir agua potavel em média
e larga escala. Este processo vem normalmente combinado com outros processos, como por
exemplo o processo de destilacdo com mdltiplo efeito (DME). A Unica diferenca esta no fato
da energia necessaria para a evaporacdo da dgua marinha, vir da compressdo mecanica do
vapor em vez da energia fornecida por um fluxo de vapor ou de agua aquecida.

Os projetos de uma planta de dessalinizagdo por compressdo a vapor, geralmente
estdo direcionados para tirarem proveito do principio da reducdo de temperatura do ponto de
ebulicdo através do controle da reducédo de pressao.

Um compressor mecanico ou um jato de vapor sdo os principais métodos utilizados
por estas unidades de destilacdo tanto para condensar o vapor, quanto para produzir calor
suficiente para evaporar a 4gua marinha que chega ao sistema. Geralmente o compressor
mecénico funciona com o uso exclusivo de energia elétrica.

Vaérias configuracdes ja foram empregadas na construgdo das unidades de destilacéo
por compressao a vapor visando otimizar o processo de transferéncia de calor para evaporar a
agua marinha. O compressor ao retirar vapor de um recipiente, cria um vacuo. O vapor
retirado deste recipiente é comprimido e condensado dentro de um grupo de tubos do mesmo
recipiente. A dgua marinha ao ser espalhada na superficie dos tubos aquecidos, iréd ferver e

evaporar parcialmente produzindo agua potavel.
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As unidades de destilacdo do tipo jato a vapor, também conhecido como termo-
compressor, operam com pressdo ambiente mais baixa, devido um orificio existente no jato de
vapor que permite criar e extrair vapor de agua do recipiente principal. O vapor extraido da
agua do recipiente principal é comprimido pelo jato de vapor.

Esta mistura do vapor do jato com o vapor de agua extraido ird condensar-se nas
paredes dos tubos para fornecer energia (calor de condensacdo) necessario para evaporar a
agua marinha que esta sendo aplicada no lado externo das paredes dos tubos do recipiente.

A figura 3.6 mostra um diagrama simplificado do processo de destilacdo mecanica
por compressdo a vapor (DMCV). Neste processo, a agua a ser destilada esta previamente
aquecida através da troca de calor da condensacdo do destilado e do rejeito salino com
temperaturas variando entre 60 a 100°C. Alimenta-se externamente um pré-aquecedor para
dar a partida e garantir as condi¢des normais de operacionalizacdo do sistema. Comprimimos
0 vapor produzido no efeito ou nos efeitos, j& que podem ser encontradas unidades de
destilacdo por compressdo a vapor com um ou varios efeitos, através da compressao mecanica
ou usando um termo-compressor antes mesmo deste vapor entrar no condensador e efetuar a
troca de calor no evaporador. Um trocador de calor é usado nestas unidades de destilacdo para

descarregar o rejeito salino (concentrado) e o produto final do processo (destilado).
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Figura 3.6 — Destilador Mecanico Por Compresséao a Vapor (DMCV)

3.2.5 Congelamento

InGmeros trabalhos foram desenvolvidos nos anos 50 e 60 com o intuito de
melhorar, otimizar o processo de dessalinizacdo da agua marinha por congelamento. Durante
0 processo de dessalinizacdo por congelamento, os sais dissolvidos na substancia a ser
destilada sdo excluidos naturalmente durante a formacao dos primeiros cristais de gelo. Estes
cristais de gelos sdo formados pelo resfriamento da agua marinha a ser dessalinizada em
condicBes controladas. Antes de toda esta 4gua ser congelada, esta mistura de &gua e gelo
normalmente é lavada e enxaguada para que ocorra a remogao dos sais de agua remanescente
ou aderidos aos cristais de gelo. Apés este procedimento, o gelo é entdo derretido para
producdo de agua doce.

Teoricamente, o processo de destilagdo por congelamento ao ser desenvolvido,

apresentou algumas vantagens em relacdo aos processos de destilagdo existentes na época. As
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vantagens tedricas mostradas no desenvolvimento deste processo, relacionava-se com a
requisicdo baixa de energia para o seu funcionamento, potencial minimo para corrosao e
pouca incrustacdes ou precipitacdes. A desvantagem surgida neste processo, é o envolvimento
com o0 manuseio de agua e gelo que sdo complexos mecanicamente tanto para o transporte ou
até mesmo no processamento.

A dessalinizagdo da agua marinha através do processo por congelamento,
fundamenta-se nos principios e equipamentos da tecnologia de refrigeracdo e estdo
classificados como congelamento direto e congelamento indireto.

No congelamento direto, utiliza-se a agua como seu proprio refrigerante ao usar o
vapor d'dgua. Ja no processamento por congelamento indireto é usado um liquido volatil,
como por exemplo, 0 n-butano por ser insolUvel na agua e dispensar a instalacdo de dois

sistemas de circulacdo separados por superficie de troca de calor.

3.2.5.1 Congelamento Direto

Neste tipo de destilacdo por congelamento direto, a &gua a ser dessalinizada é
previamente resfriada por troca de calor e entra numa torre de congelamento ou "freezer",

onde a pressdo € mantida aproximadamente a 0,004 atmosfera, conforme ilustra a figura 3.7.
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Figura 3.7 — Destilador Por Congelamento Direto

Sob tal pressdo, a &gua marinha a ser tratada entra em ebulicdo e libera vapor. Este

calor de evaporacdo ao ser removido da agua resfriada, inicia a formacdo dos primeiros

cristais de gelo. Através de trocadores de calor, o liquido residual e o residuo do rejeito salino

(concentrado) voltam a temperatura ambiente e é entdo afastado do processo, com excecdo de

uma parcela que retorna ao "freezer" para controlar a fluidez do rejeito.

Os cristais de gelo sdo entdo raspados e direcionados para o derretedor que mantém

a mesma pressdo do "cristalizador" para impedir a entrada de ar e facilitar a formacéo dos

cristais. No recipiente de derretimento, o gelo é distribuido e entra em contato com o vapor

d'agua do “cristalizador" que é condensado, fundindo o gelo. Esta agua produzida esta a uma

temperatura préxima do ponto de congelamento, é entdo bombeada para armazenamento e

através de trocadores de calor vai resfriar a agua de alimentacao de entrada do processo.
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Para mantermos o equilibrio térmico do sistema, torna-se necessario compensar as
entradas de calor, derivadas das seguintes fontes: energia aplicada ao compressor principal,
trabalho de bombeamento e penetracdo de calor da atmosfera. Para o isolamento dessas
entradas de calor no sistema, em geral, usa-se um sistema convencional de refrigeracdo que

removera o calor da 4gua de alimentacao.

3.2.5.2 Congelamento Indireto

No processo de dessalinizacdo da dgua marinha através do sistema de congelamento
indireto, o n-butano é misturado com a 4gua do mar previamente resfriada, conforme mostra a
figura 3.8. Com a troca de calor, ocorrerda o congelamento da agua e o aguecimento do
hidrocarboneto. Devido a baixa pressdo no sistema, o n-butano evapora-se.

A solucdo salina adsorvida nos cristais de gelo é removida através de lavagem com
agua doce. Estes cristais de gelo sdo levados a um recipiente para que ocorra o derretimento e
a obtencdo do produto final desejado (4gua potavel).

Neste processo de destilacdo da agua marinha, os gastos com energia sao reduzidos,
ja que sao formados cristais de gelo de dimensdes relativamente grandes diminuindo assim 0s
custos com a lavagem.

Se a taxa de formacdo de cristais for alta, e a retirada de vapores ndo estiver
envolvida, o equipamento requer um volume relativamente pequeno. A desvantagem
apresentada por este processo de destilagdo por congelamento indireto, refere-se aos elevados

custos com a separacdo e na lavagem do gelo.
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3.3 Processos Com Membranas

As membranas na natureza desempenham um importante papel na separacdo dos
sais. Esta separacdo inclui tanto os processos de dialise quanto o processo de osmose reversa
qgue ocorrem no corpo humano. Comercialmente, as membranas sdo utilizadas em dois
importantes processos na dessalinizacdo das aguas marinhas ou salobras, que sdo a
eletrodialise (ED) e a osmose reversa (OR). Estes processos, utilizam a capacidade das
membranas de separar seletivamente sais e agua. Entretanto, em cada processo, estas
membranas sdo utilizadas de modo diferenciado.

Usando um potencial elétrico, a eletrodidlise desloca os sais através de uma
membrana, deixando para trds o produto desejado no processo que € a agua doce. J& no

processo de osmose reversa (RO), uma pressdo é aplicada para a separacdo permitindo que a
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agua doce se mova através de uma membrana, deixando para traz os sais retidos no conjunto
de membranas do sistema.

Embora estes dois processos de separacdo ja venham sendo discutidos pelos
pesquisadores desde a virada do século passado, comercialmente o seu uso na dessalinizacao

da 4gua marinha ou salobra veio ocorrer apenas nos ultimos trinta anos.

3.3.1 Osmose Reversa (OR)

No processo de dessalinizacdo, a dgua a ser separada pela osmose reversa escoa no
sentido inverso ao da osmose natural, pela influéncia da pressdo aplicada a solucao salina que
se quer dessalinizar. Portanto, a 4gua passa pela membrana no sentido da solucdo mais
diluida, produzindo assim agua doce e deixando para traz uma solucao altamente concentrada
e com pressao obviamente superior a pressdao osmatica, cujo valor dependera da diferenca
entre as concentragdes. A figura 3.9, ilustra uma comparacéo entre a osmose e 0 processo de

dessalinizacao por osmose reversa.

Pistdo
Membana G Membrana
Py
|| | | Ao

<—4— H0 H, 0O >

, <—4— H0 f H0 —>

Agua salgada Agua salgada Agua doce
<—4— H0 H0 >

Osmose natural Osmose Reversa

Fiaura 3.9 — Comnaracao entre Osmose e Osmose Reversa — KEMMER (1988)
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Na prética, nos processos de dessalinizacdo da &gua marinha ou salobra a dgua a ser
separada € bombeada para um recipiente fechado onde é pressurizada contra uma membrana.
Parte desta dgua pressurizada atravessa a membrana ficando assim livres dos sais enquanto a
concentracdo de sais aumenta na agua remanescente agua remanescente. Neste mesmo tempo,
uma parte desta agua é escoada sem passar através da membrana.

Sem este escoamento controlado, a agua que esta sendo pressurizada continuaria
aumentando a concentracdo de sais sobre a membrana, o que geraria problemas, como por
exemplo, precipitacfes de sais altamente saturados e aumento da pressao osmotica através da
membrana. A quantidade de agua escoada para ser consumida neste fluxo de salmoura varia
de 20 a 70 % do fluxo da agua de alimentacdo do sistema, dependendo da quantidade de sal
da 4gua de abastecimento.

O pré-tratamento € importante nos processos de dessalinizacdo por osmose reversa
(OR) ja que a agua a ser tratada tera que passar através de orificios muito estreitos durante o
processo. Através do pré-tratamento, sdo removidos os sélidos em suspensao de modo a evitar
a precipitacdo de sal e o crescimento de microorganismos nas membranas. O pré-tratamento
da agua a ser dessalinizada geralmente consiste na filtracdo e adicdo de acido ou outras
substancias quimicas com a fungao de inibir a precipitac&o.

Uma bomba de alta pressdo fornece a pressdo necessaria que a agua a ser tratada
necessita para passar através do conjunto de membranas e reter os sais dissolvidos. Esta
pressao varia de 17 a 27 bar (250 a 400 psi) para a 4gua salobra e de 54 a 80 bar (800 a 1180
psi) para a agua do mar.

Em um recipiente, este conjunto de membranas deverd suportar toda a presséo
exercida sobre elas pela a agua que esta sendo pressurizada por uma bomba de alta presséo.
Estas membranas semipermeaveis séo frageis e variam em sua capacidade ao deixar passar a

agua doce e rejeitar a passagem de sais. Nenhuma destas membranas séo perfeitas na retencao
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de sais, de modo que no produto destilado final é comum apresentar uma pequena
concentracgdo de sais.

As membranas utilizadas nos processos de osmose reversa sao de configuragdes
variadas. Duas destas membranas de membranas, como por exemplo, as de forma em espiral e
as membranas de fibra porosa destacam-se comercialmente no mercado. Estas configuracdes,
poderdo ser usadas tanto para dessalinizar agua salobra como agua marinha, embora as
construcdes destas membranas e do recipiente de pressdo irdo variar dependendo do
fabricante e da concentracdo de sais existente na dgua que se quer tratar.

Apbds a obtencdo do produto final destilado, procede-se o pds-tratamento em que
consiste na estabilizacdo da agua a ser distribuida para o consumo humano através da
remocao de gases como sulfeto de hidrogénio e ajuste de pH.

Com o desenvolvimento nas pesquisas dos processos de osmose reversa, foram
surgindo aperfeicoamentos importantes na Ultima década que reduziram 0s custos
operacionais destas unidades de dessalinizacdo. Destes aperfeicoamentos, podemos citar o
desenvolvimento e a criacdo de membranas que passaram a operar a baixas pressdes como
também, a utilizacdo de equipamentos como turbinas de recuperacao de energia.

As membranas que operam a baixa pressdo, sdo amplamente utilizadas na separagéo
de &gua com baixa concentracdo salina (agua salobra). J& as turbinas de recuperacdo de
energia, sdo conectadas ao fluxo de concentrado (rejeito salino) a medida que este deixa o
recipiente de pressdo. A perda de pressdao na corrente do concentrado geralmente é em torno
de 1 a 4 bar (15 a 60 psi) em relacdo a pressdo aplicada pela bomba de alta pressdo. Estes
instrumentos de recuperacdo de energia, geralmente sdo mecanicos e consistem em turbinas
ou algum tipo de bomba que possam reverter a queda de pressdo em energia rotativa. A figura
3.10., ilustra um sistema simplificado de uma unidade convencional do processo de destilagcdo

por osmose reversa.
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Os principais problemas que envolvem uma unidade de dessalinizagdo por osmose
reversa (RO) em geral sdo ocasionados pelos residuos nas membranas. Portanto, ao efetuar o
pré-tratamento € necessario considerar as incrustaces nas membranas, precipitacdes de
oxidos metalicos, entupimento no equipamento, residuos coloidais e crescimento de
microorganismos dentro dos equipamentos.

Um projeto simplificado de uma unidade de dessalinizacdo por osmose reversa
consiste basicamente de uma bomba para trazer a agua de alimentacdo a tratar na pressdo de
operacdo requerida, um conjunto de membranas sob pressdo em um recipiente, turbina de
recuperacdo de energia e uma valvula para controle da descarga do rejeito salino. No entanto,
para que o tratamento seja interessante devem ser consideradas exigéncias como por exemplo:
resisténcia da membrana a pressdo da ordem de 14 a 83 atmosferas (dependendo das
concentracdes de sais dissolvidos da dgua que se quer tratar), alta produtividade por unidade
de volume, facil manutencéo na limpeza dos equipamentos e evitar a passagem secundaria da

agua de alimentacdo para o produto.

3.3.2 Eletrodialise

Introduzida nos anos 60, a eletrodialise (ED) surgiu dez anos antes do processo de
separagdo por osmose reversa (RO). O desenvolvimento da eletrodialise mostrou uma forma
eficaz no que diz respeito a dessalinizacdo da agua salobra com reducdo consideravel nos
custos e estimulou grandes interesses nesta area.

O processo de dessalinizacao por eletrodialise depende basicamente do fato de que a
maioria dos sais dissolvidos na agua sdo i0nicos e estdo carregados positivamente (cationico)

ou negativamente (anidnico), estes ions sdo atraidos para os eletrodos com carga elétrica
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oposta e as membranas sdo construidas de modo a permitir a passagem seletiva tanto de
anions como cations.

Os constituintes idnicos desenvolvidos em uma solucéo salina tais como Na*, Ca®* e
COs> estdo dispostos na é&gua, de forma a neutralizarem com eficiéncia suas cargas
individuais. Ao colocarmos eletrodos ligados a uma fonte externa de corrente continua como
por exemplo, uma bateria e um tanque de agua salgada, a corrente elétrica € transportada
através da solucdo salina, com os ions tendendo a migrarem para o eletrodo de carga oposta.

Para que um processo de dessalinizacdo de agua salgada por eletrodidlise tenha
sucesso, as membranas deverdo permitir a passagem de cations ou anions (mas ndo de
ambos), sendo colocadas num par de eletrodos. Estas membranas sdo dispostas
alternadamente com uma membrana seletiva de anions seguida de uma membrana de seletiva
de cations. Uma chapa espacadora que permitird a agua fluir pela face da membrana é
colocada entre cada par de membranas.

Este espacador, funcionard como um canal que transportara a agua destilada (agua
doce), enquanto o proximo transportara a agua salobra. Estando os eletrodos carregados e a
agua salina fluindo ao longo do espacador em angulos retos para os eletrodos, 0s anions na
agua serdo atraidos e desviados na direcdo dos eletrodos positivos. Tal procedimento, diluird o
conteido de sais presente na agua do canal.

Os anions passam através da membrana seletiva de anions, mas nao permite a sua
passagem na membrana seletiva dos cations, que bloqueia a sua passagem prendendo assim, o
anion na agua salgada. De forma analoga, os céations sob influéncia do eletrodo negativo
movem-se na direcdo oposta através da membrana seletiva de cation para o canal do
concentrado salino que esta do outro lado. Desta forma, os cations sdo aprisionados, pois a

proxima membrana seletiva de anions evitard movimentos na dire¢éo dos eletrodos.
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Desta combinagdo, sdo criadas nos espacos das membranas alternadas solucbes
concentradas e diluidas. Estes espacos, ligados pelas duas membranas (uma aniénico e outra
catidnica) sdo chamados de células. A migracdo dos ions (a célula diluida com a agua de
produto) e a concentracdo destes ions (a célula concentrada com o fluxo de salmoura)
formam um par de células.

Uma unidade basica de um processo de dessalinizacdo por eletrodialise é formada
por pares (centenas) de células juntas a eletrodos na parte externa distribuidas como um
perfilado de membranas. A agua passa simultaneamente em caminhos paralelos através de
todas as células para proporcionar um fluxo continuo de agua dessalinizada e agua salgada
para emergir no perfilado. Dependendo do projeto do sistema, poderdo ser adicionados
produtos quimicos nos fluxos dos perfilados de modo a reduzir a formacéo de crostas.

A &gua de alimentacdo em seu estado natural deverd ser previamente tratada para
evitar a existéncia de substancias que possam vir a danificar as membranas ou obstruir os
canais estreitos nas células de entrada do perfilado de membrana. Uma bomba de baixa
pressdo mas com energia suficiente, faz a dgua circular pela parede, ao mesmo tempo em que
sobrepBe (vence) a resisténcia da agua a medida que esta passa através das passagens
estreitas. Geralmente, usa-se um retificador para transformar corrente alternada em corrente
continua nos eletrodos do lado externo dos perfilados das membranas.

Apobs a obtencdo do produto final destilado, procede-se ao pés-tratamento em que
consiste na estabilizacdo da agua a ser distribuida para o consumo humano através da
remocao de gases como sulfeto de hidrogénio e ajuste de pH. A figura 3.11, ilustra um

diagrama simplificado de um processo de dessalinizacdo por eletrodialise.
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A eficiéncia de uma unidade de dessalinizacdo por eletrodialise € medida pelo o uso
da quantidade de energia aplicada no transporte dos ions em oposi¢édo a dissipacdo em forma
de calor no retorno da resistividade elétrica interna do sistema, ou de eventuais desperdicios
ocasionados por outra forma de reacdes quimica. No desempenho das membranas, uma das
exigéncias refere-se a facilidade da passagem dos ions oferecida pela membrana para
minimizar a resisténcia interna. A segunda, requer uma baixa transferéncia de agua para
assegurar a mais alta producéo de destilado possivel.

Como em qualquer processo, a destilacdo por eletrodidlise apresenta alguns
problemas como por exemplo: Impedimentos a passagem de corrente elétrica entre o arranjo
das membranas, resisténcia apresentada pelas interfaces solu¢cdo/membranas, imperfei¢oes das
membranas na seletividade dos ions, desperdicios de energia provocado pelo aguecimento das
préprias membranas e da solucéo ionizada, e polarizacdo das concentracdes de sal. Portanto,
partindo destes pressupostos teoricamente a energia necessaria para a pratica da eletrodialise

podera aumentar.
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A eficiéncia total de uma unidade de dessalinizacdo por eletrodialise dependera do
uso eficaz da corrente elétrica, das necessidades de voltagem e da polarizacdo da solucéo. O
nivel de eficiéncia de corrente vai depender da quebra da molécula da 4&gua com a ionizacéo,
formando hidrogénio (H") e hidroxila (OH"), e consequentemente desvio de corrente. Grandes
transferéncias de agua e o surgimento de corrente alternativa paralela através das pilhas, é
consequéncia da baixa seletividade das membranas, o que aumenta a tendéncia a formacéo de
incrustacdes de carbonato e sulfato de calcio junto as mesmas.

A polaridade, além de apresentar consequéncias técnicas, apresenta tambeém
econémica. O uso de bombas de circulacdo, caracterizadas por altas taxas de escoamento, ira
minimizar a formacdo de camadas nas divisas e aumentara 0s espagos dos compartimentos.
Os custos de energia ocasionados pela bomba de circulacdo serdo adicionados, mas a reducao
da polarizacdo diminuira a energia total necessaria nos acumuladores.

Podem ocorrer reaces nos eletrodos, aumentando o consumo de energia além de
consequéncias prejudiciais ao processo. O trafego de elétrons que ocorre nos eletrodos resulta
em reacdes quimicas, que devem ser acomodadas no projeto do acumulador (bateria). Para
tanto, recomenda-se isolamento hidraulico dos compartimentos dos eletrodos. Reac¢fes no
catodo provocam aumento da alcalinidade devido a formacédo de hidroxilas, e neste caso deve-
se ajustar o pH. E se por ventura houver tendéncia a concentracdo de ions cloro (reacGes no
anodo), pode-se usar agente redutores, tais como bissulfito de sodio.

Do ponto de vista do produto agua, deve-se levar em consideracdo alguns fatores,
como por exemplos:

- A agua de alimentacdo do processo deve ser livre de ferro, manganés, turbidez e matéria
organica para uma Otima operacionalizacdo do sistema;
- Em geral de 10 a 30 % da agua de alimentacdo do sistema é necessario para afastar os sais

concentrados e 0s minerais removidos;
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- Verificar dados sobre a vida Gtil das membranas e eletrodos na determinagéo dos custos;
- Pequenas unidades compactas de eletrodialise produzem de 500 a 1000 litros de agua
potavel por dia, consumindo para isso menos de 60 watts. Em geral estas unidades sdo
empregadas para uso domestico e pequenas fazendas onde a energia elétrica convencional é
disponivel;

Para tratamento da &gua do mar, este processo ndo € considerado viavel
economicamente, devido as altas concentracdes de sais presente na dgua, 0 que viria a saturar

as membranas mais facilmente.



CAPITULO 4

ANALISE TERMICA DE UMA PLANTA DE DESSALINIZACAO DE

MULTIPLO EFEITO (DME) COM ALIMENTACAO PARALELA

4.1 Introducéo

Das diversas configuracbes do processo de dessalinizagdo por multiplo efeito
(DME) existentes no Mundo, as plantas do tipo HTTF (horizontal tube thim-film) sdo as
mais atuais e conhecidas popularmente. Neste tipo de planta, a 4gua a ser destilada é
distribuida como um filme fino sobre a face externa dos tubos horizontais para condensar o
vapor que flui pela parede interna destes tubos que compde os evaporadores. Neste arranjo,
devido a agua a ser destilada estar fervendo fora dos tubos e o vapor condensando-se
dentro, pode-se alcancar altos coeficientes de transferéncia de calor.
Os gases ndo-condensaveis formados pelo vapor de aquecimento que entra na série
de tubos por um lado e pela descarga de destilado pelo outro sdo direcionados positivamente e
uni-direcionalmente fora da zona de transferéncia de calor. O desprendimento de vapor da
agua em ebulicdo por ser muito suave minimiza o transporte de goticulas j& que a evaporagao
ocorre em toda a extensao da superficie de transferéncia de calor.
Uma das principais vantagens desta configuracao é a operacao estavel a condigédo de
carga parcial com respostas rapidas as alteragdes nas condigdes terminais devido a quantidade
relativamente pequena de concentrado nos efeitos. Este aspecto é fundamental quando se usa

uma fonte de energia solar para suprir a energia térmica necessaria no aquecimento da agua a
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ser destilada no evaporador do primeiro efeito. Em situaces como esta, a temperatura da
agua aquecida ira variar durante o dia, pois 0 seu aquecimento dependera da intensidade da
radiacdo solar que chegard até os coletores forcando assim, o evaporador operar sob
condicdes de carga parcial em uma parte substancial de um dia tipico.

As configuracdes das plantas MED tipo HTTF (horizontal tube thim-film) podem
ser constituidas de varias formas. O normal é ter a &gua de alimentacdo do sistema
previamente aquecida em varios pré-aquecedores até atingir uma temperatura logo abaixo da
temperatura do primeiro efeito numa configuracdo onde a dgua de alimentacdo do sistema é
distribuida para frente com fluxo Unico de agua e concentrado (salmoura) em cada efeito. O
concentrado (salmoura) do segundo efeito abastecera o terceiro efeito e assim por diante.

Nesta configuracdo a concentracdo salina da dgua do mar aumentara enquanto a
temperatura diminui desde o efeito de topo (1° efeito) até os efeitos sucessivos. Desta forma,
teremos uma concentracdo salina mais alta no ultimo efeito cuja temperatura € mais baixa.
Este é sem duvida a melhor configuracdo de uma planta de dessalinizacdo com multiplo efeito

no que se refere a formag&o de crostas.

4.2 Aspectos do Sistema

A unidade de dessalinizacdo mdaltiplo efeito (DME) analisada em nosso estudo traz
em seu arranjo evaporadores dispostos horizontalmente tipo HTTF (horizontal tube thim-
film), constituida de 20 efeitos, sendo 1 pré-aquecedor, 1 aquecedor, 19 efeitos e um
condensador. Nesta unidade os efeitos estdo dispostos paralelamente um apds o outro numa
configuracdo horizontal.

Nesta unidade, a agua a ser destilada previamente aquecida é distribuida

paralelamente nos efeitos como um filme fino sobre a superficie de uma série de tubos



46

dispostos horizontalmente em cada efeito. Esta &gua de alimentacéo ao ser pulverizada sobre
a superficie externa dos tubos, evapora-se através da troca de calor com o vapor que esta
condensando-se na parede interna dos tubos.

Neste estudo, 0 aquecimento da agua de alimentacdo do sistema nao ocorre atraves
da troca de calor nos evaporadores como acontece nas unidades de dessalinizacdo com
multiplo efeito mais populares. Em nosso trabalho, o0 aquecimento prévio da agua de
alimentacdo do sistema antes mesmo dela chegar ao efeito de topo (primeiro efeito) passa por
uma série de mudancas feitas no arranjo da planta, objetivando uma economia maior de
energia, como também, reduzir os gastos com 0s insumos que tornam a operacdo destas
unidades de dessalinizacdo mais onerosas. Em nosso estudo, através da alimentacdo paralela
dos efeitos, conseguimos reduzir o consumo de energia ocasionado pelo bombeamento do
concentrado para os efeitos subsequentes como ocorre nas plantas de dessalinizacdo mdaltiplo
efeito convencionais, como também possibilitamos a instalacdo de unidades de dessalinizacédo
horizontais mais compactas de facil manutencdo, ao invés de instalacbes de dificil
manutencdo como as unidades de dessalinizacdo por mdltiplos efeitos que utilizam o
cascateamento de concentrado durante sua operacdao. Outra mudanca consideravel no arranjo
do projeto da planta é a reducdo nos gastos com 0s insumos uma vez que o concentrado dos
diversos efeitos ja previamente tratados ndo sdo descartados e sim misturados com uma parte
da agua de alimentacdo do sistema ocasionando assim, uma economia no pré-tratamento desta
agua de alimentacdo, como também o aproveitamento da energia térmica deste concentrado.

Nesta configuracdo, o concentrado (rejeito salino) proveniente de cada efeito séo
entdo direcionados para um misturador onde parte deste concentrado serd misturado com uma
parte da &gua marinha de alimentacdo do sistema. Esta parte de agua marinha antes de seguir
para 0 misturador j& teve sua temperatura elevada por trocar calor com o vapor do ultimo

efeito (no condensador). Apos a mistura de parte do concentrado com parte da agua marinha
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de alimentacéo, esta dgua de alimentacao segue entdo para um pré-aquecedor onde novamente
trocara calor com a soma dos destilados dos efeitos e seguira previamente aquecida com uma
temperatura um pouco abaixo da temperatura do efeito de topo (primeiro efeito).
Nos efeitos (evaporadores), séo colocados separadores em cada passagem do vapor
com o objetivo de evitar o transporte de goticulas de dgua salgada que poderiam contaminar o
produto desejado (agua potavel).
A energia térmica que abastece o primeiro evaporador (aquecedor), é proveniente da
agua aquecida por uma fonte de energia solar que flui através do feixe de tubos deste efeito. A
medida que a agua aquecida flui através dos tubos, sua temperatura diminui ocasionada pela
transferéncia de calor para a &gua marinha que esta sendo pulverizada por fora dos tubos.
Através da fervura e da evaporacdo instantanea, o vapor € gerado em cada efeito
com excecdo do primeiro efeito no qual o vapor é gerado principalmente pela fervura. O
vapor gerado em cada efeito passa através dos separadores para dentro dos tubos do efeito
seguinte onde é entdo condensado liberando calor. O condensado de um efeito junta-se ao
condensado do efeito seguinte através de tubos de conexdes. O vapor gerado no ultimo efeito
segue para um condensador onde é entdo condensado. O destilado que sai do condensador
junta-se aos destilados acumulados dos efeitos anteriores.
Também nestas unidades de dessalinizagdo, sistemas de producdo de vacuo séo
utilizados no condensador ligado ao ultimo evaporador.
Este sistema pode ser um ejetor de vapor que devera produzir uma presséo de 47,5 kPa
para uma temperatura de 32°C.
O vapor necessario para fazer o ejetor funcionar podera ser produzido por um gerador
de vapor. Este podera funcionar como fonte de energia de emergéncia em dias de pouca
insolacdo e nos casos de danos no sistema de aquecimento e estocagem da agua quente. A

figura 4.1 ilustra todas as etapas de funcionamento deste sistema citadas anteriormente.
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O nosso estudo fundamenta-se numa unidade de dessalinizacdo com aquecimento

solar, multiplo efeito com alimentacao paralela.

4.3 Analise Térmica da Instalacdo

Para a unidade de dessalinizacdo analisada neste estudo, foram feitas as seguintes

consideracdes:

v O processo ocorre em regime permanente;

v" Nenhuma perda de calor para a atmosfera é considerada em qualquer parte da planta;

v Néo ha mistura do concentrado com o vapor;

v O condensado que deixa cada efeito encontra-se no estado de liquido saturado;

v Séo despreziveis as quedas de pressao ocorridas nos separadores;

A seguir serdo feitas analises separadas das seguintes partes do sistema de

dessalinizacdo de multiplo efeito com alimentacdo paralela: balanco global do sistema,
balanco de energia para o misturador, pré-aquecedor, aquecedor (1° efeito), evaporadores (do

2° até o ultimo efeito) e condensador.

4.3.1 Balanco de Massa Global do Sistema

Na figura 4.2, aplicando o balanco de massa, balango para o sal e balanco de energia

aos componentes do sistema, obteremos as seguintes equagoes:
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Produto destilado

\ 4
\ 4

Ma, Ta,Xa
Pré-aquecedor T MaTauxa
y
Misturador
Mco/Ms
Y Vécuo 1
Vapor do L’JJtimo 2 Mo Ts Xs
evaporador
\ —_- — Mme
L _ Descarga
5 Agua do mar 1
Sistema MED g Mc2, Tea
g
c
o
O .
C Mso, Tso,Xs(agua do mar )
{ L
. 1 Mo,
Y Fluxo dos concentrados dos efeitos \J Mc1, Te,Xc (rejeito salino)
-~ e | -~ Misturador
> > Destilado
\J Fluxo de destilado dos efeitos

Figura 4.2 — Diagrama do Balanco Global do Sistema Multiplo Efeito

4.3.1.1 Balanco de Massa e Concentrado para o Sistema DME.

Ma, Ta, Xa

& )

Sistemas DME

Mc

\ 4

D

Figura 4.3 — Balanco de Massa e Concentrado do Sistema DME
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» Balanco de massa

M,—-D-M, =0

M, =D+ M. (4.1)
» Balanco do Concentrado

M,. X, =M. X, (4.2)

4.3.1.2 Balanco de Massa e Concentrado para o Misturador

Ma, Ta1, Xa

Misturador
Mc. e Mg
Mcz, Xc2, Te2

Ms, Xs, Ts

Figura 4.4 — Balango de Massa e Concentrado para o Misturador

» Balanco de massa

Me,+Ms—M, =0 (4.3)

» Balanco do Concentrado

Mcz-xc2+Ms-Xs = MA'XA (4.4)



4.3.1.3 Balanco de Massa para o Concentrado

Mc:

— Concentrado  —
Mc Mc1

Figura 4.5 — Balanco de Massa dos Concentrados
Mc —Mc, —M¢; =0

Mc = Mcz + M(31

4.3.1.4 Balanco Global do Sistema DME

» Balanco de massa

M¢ —Mg, —D=0

» Balanco do Concentrado

52

(4.5)

(4.6)

4.7)
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4.3.2 Balanco de Energia para o Misturador

Através do balanco de energia aplicado ao misturador da figura 4.6, obtemos a

seguinte equacio:
2 Ma, Taz, Xa

Misturador

Mc. e Mg
Mcz, Xco, Te2

Ms, Xs, Ts

Figura 4.6 — Balanco de Energia para o Misturador

M, Com, (Teo =Ta )+ Mg Coy (T =Ta) =M, Copr, (T —To1)
McoCom, (Teo = Ta )+ Mg Cop .(Ts = T) =0

Mc,Cone, Teo = Mey Con., Tag + Mg Cop. Ts =M Cpyy Ty =0
M, Com, Tae = Mg Con. Ty + M, Cong T + Mg Cppy T =0
M, Com_, Tae = Mg Con. Tro =M, Copr, Te, =M Coy T

M Con, Tao + Mg Cont. Ta = M, Conr Tep + Mg Copy T

_ McyCon, Tez + M Coy, T @8
Mc,-Con., + Mg.Cpy.

Ta

Lembrando que: T, =Ty, + EPE (4.9)
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4.3.3 Balanco de Massa e Energia para o Aquecedor

Através de um balanco de massa, concentrado e energia na figura 4.7, obtemos as

seguintes equacGes para o aquecedor:

Ma, Ta, Xa
d
-
maq1 Taql A
B —’
Ll
mvy, Tv,
Aquecedor de dgua
por energia solar
dl
]
maq: Taqz
ml! Tll Xl

Figura 4.7 — Diagrama de Fluxo do Aquecedor (1° Efeito)

» Balanco de Massa

M, —my, —mg, =0

M, = myv,, + M, (4.10)

» Balango do Concentrado

Mo XA =My, X (4.11)



55

» Balanco de Energia

M- Com.. {Taq ~Tag )+ MaCou, {Ta = Tiy) = My Conny,, (T, — Ty )+ MV Lvg

V()

+ MV Coy, .(T(l) ~Ty, )+ M) Conmy, Ty ~To)

@ —Tag )+ M Cou, (T = Ti)) = MV Copy, (T, = Ty )+ MV Ly

a

m,, .CPrnaq .(T

+ My, 'CPV(1> .(T(l) —T )

Vv

maq'CPmaq '(Taql _TaClz )+ M A'CPMA '(TA _T(l)) -

MV [Com, Ty =T+ Ly, + Congy Ty =T )

M.q-Com.. (Tagq — T, )— mv(l).[cpmv(l) .(Tv(l) — T )+ Ly, + Crvg, (T — Ty, |

= —MAoCpy (Th —Ty)

(4.12)

A equacéo da transferéncia de calor para o aquecedor pode ser escrita como:

Qaq = maq 'CPmaq '(Taql _Taqz)

Qaq =M A'CPmA '(TA _T(l))

(Tag, = Tae, )

agy ao,

Q.o = U Ay
q ? q In [ (Taql _T(l))J
(Taq2 _T(l))

(4.13)
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4.3.4 Balanco de Massa, Concentrado e Energia para o Evaporador (i)

Através do balanco de massa, concentrado e energia no evaporador (i) da figura 4.8,

obtemos as seguintes equacdes:
MA1 TA! XA

v

mvi, TV(i)
MVi.1), V(1

May Ty Xy

Y Condensado

Figura 4.8 — Diagrama de Fluxo do Evaporador (i)

» Balanco de Massa

M, = mv, ,, + Mg, (4.14)

» Balanco do Concentrado

M o X Ao = Mg, -Xa) (4.15)
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» Balanco de energia

M.V _1)-Crmy '(Tv(i—l) —T )+ M.V 1L Vi) + m'v(i—l)'CPv(i—l)'(T(i—l) _Tv(i—l))

-+ M A'CPM A '(TA —T(I)): mv(i)'Cva(i)'(Tv(i) —T(I))+ I_V(I) -+ mV(i).va(i).(T(i) —TV(I))
+ Mgy Coviiy Ty — Tiy)

'(Tv(ifl) _Ti )+ m.V(iil).LV(iil) —+ m.V(i71).va(i71).(T(iil) _Tv(ifl))

m.v;_,).C

P s
+ M aCon  (Ta —T)) = MV Comvn (TV0) = Ti))+ LG + MV Co Ty = TVG))
MV )| Comy0 TV = T)+ LV ) + Covi(To) =TV )]

+ M A ComndTa = Ty) = MV [Comy (TVi) = Tiny)+ LV + Coi Ty = TV )]

MV 1y |Comei- (Vi) = T)+ LV + Conin(To = TVi o))l

+ M A'CPMA'(TA —T(I))z mV(i).[Cva(i).(TV(i) _T(l))+ LV(i) + CPV(I)(T(I) —TV(I))]

MV )| TV 1) — Tiy)+ LVi-1) + Coviion)(Taoy) = TV6 o))

— mV(i)'[Cva(i)'(Tv(i) —T(i))+ Lviy + CPv(i)'(T(i) —TV(i))] =—M A'CPMA'(TA _T(i))
(4.16)

A equacdo da transferéncia de calor para um evaporador (i) pode ser escrita como:

Qiy = MViy Conmy,, .(Tv(i) —T(i))+ mvg,.Lv, + mv, Co, | .(T(i) —Tv(i))
+ Mgy Co,, -(Ta) _T(i))
Qi = mv(i).Cva(i) .(Tv(i) —T(i))+ mv,y.Lvgy + mv(i).CWm .(T(i) —Tv(i))

Qi) = mv(i).[cpmv(i) (v, =Ty )+ Ly + Cey,, (Toy —Tv )l
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Qi =U AT —Tey) (4.17)

4.3.5 Balanco de Massa, Concentrado e Energia para o Evaporador (N)

Através do balanco de massa, concentrado e energia no evaporador (N) da

figura 4.9, obtemos as seguintes equacdes:

MA! TA! XA

»
»

mvy, TV(N)

MVn-1y, TV(N-1)

My Tens Xovy

’ Condensado

Fiaura 4.9 — Diaarama de Fluxo do Evanorador (N)

» Balanco de Massa

M o =MV + My, (4.18)

» Balanco do Concentrado

M A-X A = My -X s (4.19)
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» Balanco de Energia

MV(y_) .CPmV(N_l).(Tv(N_l) —T(N))+ mv(N_l).Lv(N_l) + mv(N_l).CpV(Nil) .(T(N_l) —Tv(n_l))
+ M o ConadTa = Tin)) = MVin) Comen TV = Ty )+ LV

+ MV Cov,y, Ton) = TV0))+ M) Cow i) Ty = Tiny)

MV(y_y) .CpmV(N_l).(Tv(N_l) —T(N))+ mv(N_l).Lv(N_l) + mv(N_l).CpV(Nil) .(T(N_l) —Tv(n_l))
+ M o ConadTa = Tin)) = MVin) Comn TV = Ty )+ LV

+ mV(N)'CPV(N)'(T(N) —TV(N))

MV 1) Comvin -T2 = Ton)+ LVins) + Covp s, Tineny = TV

+M A'CPMA'(TA _T(N))=

MV [Comen) TV = Tony)+ Ly + Covg, Tty = V0]
mV(N&)'lCva(N,l)-(TV(N—l) _T(N))+ LVing +CPvm,l)-(T(Nfl) — TV )J

- mV(N)'[Cva(N)'(TV(N) _T(N))+ LV +CPV(N)'(T(N) _TV(N))]:

Mo Con {Ta—To)

(4.20)

A equacdo da transferéncia de calor para um evaporador (N) pode ser escrita como:

Qunvy = MViny Loy, -(TV(N) _T(N))+ MViny-LViny + MYy Coy -(T(N) _TV(N))
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Quvy = MViny Comy -(TV(N) _T(N))+ MViny-LViny + MV Gy, -(T(N) _TV(N))

Q(N) = mv(N).[CPmV(N) .(TV(N) —T(N))+ LV(N) + CPV(N) .(T(N) —TV(N))J

Qny = U(N)-A(N)-(TA _T(N))
4.3.6 Balancos de Massa Para os Condensados

mv; +mv, +....+ mV(N 1) + mV(N) =D

4.3.7 Balanco de Energia para o Pré-aquecedor

(4.21)

(4.22)

Aplicando o balanco de energia para o pré-aquecedor da figura 4.10 podemos obter:

MV, Tamb Destilgdo

»

\ 4

mvr

Mist.
destilado

A

A

A

MA! TA! XA

Pré-aquecedor

MA; TAll XA

Figura 4.10 — Diagrama de Fluxo do Pré-aquecedor

NEV
Z MVeiy-Comvg, TVay
_i=2
Tmy; = NEV

Z mv(i) 'CPmV(i)
i=2

Qpr = MV; -Cva(T) '(TmV(T) _Tamb)

(4.23)

(4.24)
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Lembrando que: my,,, — Nime (4.25)
i=2

Qpr = M A'CPMA '(TA - Al) (4'26)

|_(TmV(T) _TA)_ (Tamb _TAl)J
pr = Upr-Apr-
Q i n [ (Tme —TA)}

(Tamb - TAl)

(4.27)

4.3.8 Balanco de Energia para o Condensador

Aplicando o balango de energia para o condensador da figura 4.11 podemos obter:

vacuo Mg, Ts, Xg
—>
MV, TV R

L
Descarga agua do mar

<&

Mso, Tso, Xs (agua do mar)

Condensado

Fioura 4.11 — Diaarama de Fluxo do Condensador

Qe = MSO'CPMSO -(Ts _Tso) (4.29)
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Sendo Tg =Ty, —0,5 (4.30)

Qc — UC-AC-(TS _Tso)
In (TV(N)_TSO) (4.31)

. (TV(N) _TS)

4.3.9 Balanco de Massa e Energia para os Condensadores

Aplicando um balancgo de massa e energia na figura 4.12, deduziremos uma equacéo

para encontrar a temperatura T¢ dos concentrados provenientes dos efeitos anteriores.

my, Ty, X

\ 4

my, Ty, X, Concentrados dos Mc, Te, Xc

:L efeitos anteriores J

a

v

my, Ty, Xy

Figura 4.12 — Diagrama dos concentrados provenientes dos efeitos anteriores

» Balanco de Massa

m+m,+..+my, +m, =M, (4.32)
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» Balanco de Energia

m,Cp,, (T,-T.)+ m, Cp,, (T, =To) .t My Con, (Ty,-Ts)

+ My 'CPmN '(TN _TR) = MC'CPMC -(Tc _TR)
Sendo Tgr = T¢, temos:

m, Cop, (T,-T.)+m, Cen, (T, =T )+..+ My Con, . T, -To)
+ My 'CPmN '(TN —Tc ) =M 'CPMC -(Tc _Tc)
m, Cop, (T,-T.)+m, Cen, (T, =T )+..+ My Con, . T, -To)

+ My Cop Ty =T )=0

T, ==

N
> m.Cp, T,
(4.33)

m,.C.,,

1
N
=1

4.4 Propriedades Fisicas

Estas propriedades, representam uma parte complementar essencial as analises feitas
neste estudo. Tais propriedades utilizadas nestas analises sdo o calor especifico, Cp, calor

latente de vaporizacéo, Ly, e a elevacéo do ponto de ebulicdo EPE.



4.4.1 Calor Especifico
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As correlacdes usadas para o calculo do calor especifico foram obtidas de FIORINI

et al (2001):

Cr=(A+B.T+CT?+D.TY.10°

Onde

A = 4206,8 — 6,6197.X + 1,2288x102.X?

B=-1,1262+54178 x 102 X —2,2719 x 10 X?

C=1,026 x 102 -5,3566 x 10 X + 1,8906 x 10° X

D=6,87774x 107 + 1,517 x 10 X — 4,42 x 10° X?

(4.34)

(4.35)

(4.36)

(4.37)

(4.38)

Sendo Cp, T e X expresso por [KJ/Kg.°C], [°C] e [g de sal/Kg de solucéo] respectivamente.

4.4.2 Calor Latente de Vaporizagdo

As correlagdes usadas para o célculo do calor latente de vaporizacdo foram obtidas

de El-Dessouky (2000):

Ly = 2589,583 + 0,9156.T — 4,8343 x 1072 T2

(4.39)
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Sendo Ly e T expresso por [KJ/Kg] e [°C] respectivamente.

4.4.3 Elevacdo do Ponto de ebulicdo (EPE)

As correlacGes usadas para o calculo da elevacdo do ponto de ebulicdo (EPE) foram

obtidas de EI-Nashar (1995):

EPE =- 0,05 + 8,77.X.(0,9576 + 0,8189 x 102.T + 0,1647 x 10*.T?) (4.40)

Sendo EPE, T e X expresso por [ °C], [ °C ] e [mg de sal/ Kg de soluc¢do(ppm)]

respectivamente.

4.4.4 Coeficiente Global de Transmissdo de Calor para os Evaporadores (Perry e

Chilton, 1973).

Uev = (40,50.Tv — 794,77 ).4,1868

Onde a temperatura do vapor saturado Tv e o coeficiente de transmissao de calor Ugy sdo

dados por (°C) e (KJ/h.m?.°C) respectivamente.

445 Coeficiente Global de Transmissdo de Calor para o Aquecedor (El-Nashar, 2000)

Uaq = 6787 KJ/h.m?.°C
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4.4.6 Coeficiente Global de Transmissdo de Calor para o Pré-aquecedor (Perry e

Chilton, 1973)

Upr = 5142 KJ/h.m?.°C

4.4.7 Coeficiente Global de Transmissdo de Calor para o Condensador (El-Nashar,

2000)

Uc = 6733 KJ/h.m?.°C

4.4.8 Método Computacional

Os cddigos computacionais foram desenvolvidos utilizando a linguagem de

programagdo FORTRAN 90 e usando o Power Station 4.0 sendo executado em

ambiente Windows.



CAPITULO5

METODOLOGIA

Apo6s pesquisar e analisar alguns artigos da literatura que descrevem 0s varios
processos de dessalinizacdo, norteamos nossa pesquisa para 0S pProcessos térmicos, mais
especificamente para os processos de dessalinizacdo que operam com efeitos multiplos.
Dentre estes processos térmicos, optamos por aprofundarmos nosso estudo pelo sistema de
dessalinizacdo por maltiplo efeito (DME) com alimentacdo paralela por apresentar algumas
vantagens em termos econdmicos em relacdo aos processos de dessalinizacdo por maltiplos
efeitos convencionais, como também em relacdo ao processo de dessalinizacdo flash de
multiplos efeitos descrito no capitulo anterior. Estas vantagens econ6micas advém de
mudancas feitas no arranjo da planta como, por exemplo, o direcionamento dos destilados dos
efeitos anteriores para um pré-aquecedor, para que ocorra transferéncia de calor com a agua
marinha de alimentacdo que segue para os efeitos da planta. Outra mudanca que reduz
consideravelmente os gastos com 0s insumos € a recirculacdo de parte dos concentrados dos
efeitos ja previamente tratados sendo direcionados para um misturador onde ocorrerd uma
troca de calor com parte da dgua marinha de alimentacdo do sistema, reduzindo assim a
guantidade de energia térmica no processo de aquecimento da agua de alimentacdo desta
unidade de dessalinizacao.

A metodologia aplicada para as andlises térmicas desta unidade de dessalinizacdo por
multiplo efeito (DME) com alimentagdo paralela que foi desenvolvida ao longo deste estudo,
necessitou a principio que fossem fornecidos dados iniciais para algumas variaveis do

sistema, como por exemplo:
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Numero de evaporadores do sistema (NEV);

Producdo de destilado por dia (D);

Concentracdo de sal na alimentacdo (entrada) Xa e saida do sistema Xc;
Concentracdo de sal da agua marinha de alimentacao do sistema (Xs);
Temperatura do primeiro evaporador (aquecedor) Tv(;

Temperatura de saida do ultimo evaporador Tvnev);

Temperatura da d&gua marinha (Tso);

Temperatura ambiente (Tam);

Temperatura de alimentacéo (T a);

Calor especifico do vapor (Cpy);

v VvV VY Vv VvV ¥V V VYV YV VYV VvV

Temperatura da agua quente na entrada (Taq1) € saida (Tag) do primeiro
evaporador.

Coeficientes globais de transmissdo de calor para os evaporadores (Ug);
Coeficiente global de transmissao de calor para o pré-aquecedor (Upg);

Coeficiente global de transmisséo de calor para o condensador (Uc);

YV VWV V V¥V

Coeficiente global de transmissdo de calor para o primeiro evaporador (Uy).

Fornecidos os dados iniciais, utilizamos as equacdes (4.1), (4.2), (4.3), (4.6) e
(4.7) surgidas do balanco global de massa e energia na unidade de dessalinizagcdo em estudo
para calcularmos o valor de Ma, Mc, Mcz, Mc1 € Ms.
As concentracdes de sal nas solugdes que saem dos evaporadores foram estimadas,
no inicio, como a meédia das concentracdes de entrada (X,) e saida do sistema (Xc).
As temperaturas do vapor saturado nos evaporadores foram estimadas considerando
que as diferencas entre temperaturas de evaporadores vizinhos seriam iguais a diferenca entre

a temperatura do primeiro e a temperatura do ultimo evaporador, dividida por nimero total de
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evaporadores menos um, isso porque 0 primeiro evaporador é aquecido por dgua quente dos
coletores solares e tem caracteristicas diferentes dos demais evaporadores.
DELT(i)=[Tvg — Tvinewl/(NEV — 1)
Entdo as temperaturas nos evaporadores podem ser estimadas:
Tv@= TVi_1)— DELT() com I=2,..., NEV —1
Como existe solido dissolvido nas solucdes, vai haver uma elevacdo no ponto de ebuligcdo
das solucgdes, a temperatura da solucdo é calculada:
Te= Tv + EPE.(Tviy, X))
EPE(Tvg), X)) — funcdo que calcula a elevacéo do ponto de ebuli¢éo que depende de Tv;
e da concentragéo de sal (X)).

Através do balanco global de massa e energia na planta e dos balangos
separadamente de cada componente da unidade obtivemos vérias equacdes que apds serem
manipuladas originaram um sistema de equacOes lineares que foram utilizadas para
calcular os coeficientes. As varidveis dessas equacdes sdo o fluxo da dgua de aquecimento
e os fluxos de vapor de cada evaporador.

Para o primeiro evaporador utilizamos a equacéo (4.12), para obter os coeficientes:
A(1,1) = Cp((Tagr*Tag2)/2.D0, 0.D0).(Tag1 — Tag2)

A(1,2) = - (Cp((TV(2) + T(1))/ 2.D0, X(1)).(TV(1) — T(1)) + L(TV(D) + Cpv.(T(Q) —
TV(1)))
B(1) =- Ma1.Cp(Ta,Xa).(Ta—T1))

Do segundo até o Gltimo evaporador, utilizamos a equacdo (4.16), para obter os

coeficientes:

A(LD=Ca(TV(I — 1), X(I — 1)).(TV(I — 1) — T(1)) + LTV(I — 1)) + Cov.(T(1 — 1) - TV(I —

1)
A(l, 1+1)= - (Cp(TV(1), X(1)).(TV(I) — T(1) + L(TV(I)) + Cpv.(T(I) - TV(1)))

B('): - MAl.Cp(TA, XA)-(TA - T(I))
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Para o balanco dos destilados i = 2,..., NEV os coeficientes da equacéo (4.22) séo:
A(NEV + 1, 1)= 0.D0
A(NEV +1, 1) =1.D0
[=2,..,NEV+1
B(NEV + 1) =D

Determinado os coeficientes das equacdes lineares, chamamos através da biblioteca
do IMSL do Fortran 90 a subrotina (CALL DLSLRG(NEV+1, A, NEV+1, B, 1, XM )) para
resolver o sistema de equacOes lineares, determinando assim os valores das massas de vapor
nos evaporadores e do fluxo de agua quente no primeiro evaporador.

Determinados os coeficientes, utiliza-se as equa¢des Maguec = XM(1), MV(l - 1) =
XM(D), M(l) = Ma; — MV() e X(I) = Ma1.Xa / M(l) com i = 2,..., NEV para calcular
Maguec,MV|, M, e as concentragdes de sal respectivamente.

As areas (A) dos trocadores de calor dos evaporadores foram calculadas da seguinte
maneira.

Para a area do primeiro evaporador (aquecedor) utilizamos a equacao (4.13).
Q_aguec=Magquec.Ce((Tag1+Tage) / 2.D0, 0.D0).(Tag1-Tag2)

AREA_Aquec=Q_Aquec / (Upr.(Tag1-Tag2)).DLOG((Tagi-T(1)) / (Tage-T(1))
Para as areas do segundo evaporador até o penultimo foi utilizada a equacéo (4.17).

Q(1)=MV(I-1).L(TV(I-1)) + MV(I-1)XCpv.(T(I-1) — TV(I-1))

Aev(D=Q(I) / (Ueu(TV(1)).(TV(I-1) — T(1))
Para o ultimo evaporador escrevemos a equacao (4.21).
Q(NEV)=MV(NEV-1).L(TV(NEV-1)) + MV(NEV-1).Cpy.(T(NEV-1) — TV(NEV-1))

Aev(NEV)=Q(NEV) / (Uey(TV(NEV)).(TV(NEV-1) — T(NEV))
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Para o célculo da média das areas dos evaporadores foram utilizadas as seguintes

equacoes:

SOMA_Agy DELT= X Agy(1).DELT(I)

SOMA_EPE= X EPE(TV(I),X(1)) comi=1, ..., NEV

AEVM= SOMA_Agy DELT / (TV(L) - TV(NEV) - SOMA_EPE)

Calculado a média das areas dos evaporadores, 0 proximo passo € determinarmos o
erro destas areas através da equacdo ERRO_AI= £ (AEVM — Agy))? e em seguida proceder
com a correcdo das temperaturas (TV(I),T(I) e T(NEV)) através das seguintes equacdes
DELT(I)=DELT(I).Aev(l) / AEVM, TV(1)=TV(I-1) — DELT(l), T()=TV(l) + EPE(TV(),
X(1)) e T(NEV)=TV(NEV) + EPE(TV(NEV), X(NEV)) comi=1, ..., NEV.

Feito a correcdo, procuramos calcular a temperatura da mistura dos concentrados(Tc¢)
utilizando as equagdes MI_Cp_TI= X M(1).Cp(T(I), X(1)).T(1), MI_Cp= X M(I).Cp(T(1), X(1)),
TC= MI Cp Tl / MI_Cp : a temperatura da agua de refrigeracdo (TS) na saida do
condensador foi calculada por Ts= TV(NEV) — 0.5D0 e a temperatura(T ;) da mistura de Mc;
e Ms , utiliza a equacdo (4.8) Tai= (Mc2.Cp(Tc, Xc).Tec + Ms.Cp(Ts, Xs).Ts) / (Mc2.Cp(Tc,
Xc) + Ms.Cp(Ts, Xs)).

Seguindo com a resolucdo do problema procuramos calcular através das equacdes
MVT= £ MV(l), MV_Cp TV= = MV(I).Co(TV(l), 0.D0).TV() e MV Cp= I
MV(1).Cp(TV(I), 0.D0) com i =1, ..., NEV. O valor da mistura dos destilados provenientes
dos evaporadores, como também a temperatura dessa mistura através da equacdo TMVT=
MV _Cp TV /MV_Cp.

Encontra-se o calor transferido no pré-aquecedor utilizando a equacdo (4.24) escrita
da seguinte forma: Qpr=MVT.Cp(TMVT, 0.D0).(TMVT — T,mp). Em seguida, chama-se uma
subrotina( CALL DZREAL(FA, ERRABS, ERRREL, EPS, ETA, NROOT, ITMAX, XG,

TAX,INFO)) para calcular a temperatura (TA) da &gua marinha de alimentacdo dos
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evaporadores através da funcdo Fa = Ma.Cp(Ta, Xa).(Ta — Ta1) - Qpr. A razdo da utilizagéo
dessa subrotina € devido ao calculo de Cp(Ta, Xa) que depende de Ta.

O erro ( Tai — Tai+1) foi calculado, sendo Ta; calculado na iteracdo anterior e Taj+ 1
na atual.

Através da equacdao (4.28), (4.29) e (4.31) escritas a seguir
Qc=MV(NEV).L(TV(NEV)) + MV(NEV).Cp.(T(NEV) — TV(NEV)), Mso=Qc / (Cp(Tso,
Xs).(Ts — Tso) € Ac= Qpr.DLOG((TV(NEV) — Tso) / (TV(NEV) — Tg)) / (Upr.2.D0.(Ts —
Tso)) calcula-se a transferéncia de calor, a quantidade de dgua marinha de alimentacdo do
sistema (Msgo) e a area de transferéncia do condensador respectivamente.

Por ultimo, utilizando a equacdo (4.27) Apr=Qpr.DLOG((TMVT — Ta) / (Ta1 —
Tamb)) / (Upr.((TMVT — Ta) — (Taz — Tamp))) encontramos o valor da area de transferéncia
do pré-aquecedor.

Por fim, usando um processo iterativo, onde 0 mesmo ira verificar se o erro das areas
e de Ta séo pequenos. Caso contrario, 0 programa continuara a fazer iteracdes até chegar a
valores menores do que 0,01; prosseguindo depois com a impressdo dos resultados

encontrados conforme mostra o diagrama a seguir.
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CAPITULO6

ANALISE DOS RESULTADOS

6.1 — Andlise dos Resultados

Utilizando um cddigo computacional em Fortran 90, fizemos uma série de simulagdes
onde os valores das concentracGes de sal na entrada X,=0,049, Xc=0,058 na saida, Xs=0,035
concentracdo da dgua marinha sdo fixados, variando apenas a producdo de destilado por dia
para observar o comportamento das areas do evaporador, condensador, pré-aquecedor e

consumo de energia por quilo de destilado conforme mostra as tabelas 6.1, 6.2 e 6.3.

Tabela 6.1 — Simulacdo com 2 a 20 efeitos para uma producéo de 100000 kg/dia de destilado

Efeitos | Aaguec | Aev Ac Apr CEE Consumo de energia
(m?) | (m?) | (m?) | (m?) | (kd/kg de destilado) (kJ/h)
02 112,37 61,51 | 505,26 | 9,89 1420,43 5918463,06
03 79,55 55,96 | 337,38 | 9,33 1002,97 4179045,01
04 62,45 55,33 | 252,87 | 9,15 786,36 3276502,62
05 52,12 56,01 | 202,49 | 9,05 655,45 2731043,85
06 45,23 57,15 | 169,12 | 8,99 567,97 2366543,56
07 40,30 58,48 | 14541 | 8,93 505,38 2105751,68
08 36,60 59,91 | 127,70 | 8,89 458,37 1909876,52
09 33,71 61,42 | 113,98 | 8,85 421,68 1757001,40
10 31,40 62,98 | 103,04 | 8,81 392,23 1634292,97
11 29,51 64,59 94,11 8,78 368,08 1533667,89
12 27,93 66,26 86,70 8,74 347,84 1449334,49
13 26,59 67,98 80,45 8,72 330,67 1377792,76
14 25,44 69,78 75,11 8,69 315,88 1316167,72
15 24,44 71,65 70,50 8,66 303,01 1262542,677
16 23,56 73,59 66,47 8,63 291,69 1215375,97
17 22,79 75,62 62,94 8,61 281,66 1173584,27
18 22,10 77,75 59,80 8,59 272,69 1136209,24
19 21,48 79,97 57,01 8,57 264,65 1102709,21
20 20,92 82,31 54,51 8,55 257,37 1072375,85
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Tabela 6.2 — Simulacdo com 2 a 20 efeitos para uma producgéo de 150000 kg/dia de destilado

Efeitos | Aaguec| Aev Ac Aprr CEE Consumo de energia
(m?) | (m?) | (m?) | (m?) | (kJ/kg de destilado) (kJ/ h)
02 168,55 | 92,26 | 757,89 | 14,84 1420,43 8877687,50
03 119,32 | 83,95 | 506,07 | 13,99 1002,96 6268500,00
04 93,68 | 82,99 | 379,30 | 13,72 786,36 4914750,00
05 78,19 | 84,01 | 303,74 | 13,58 655,44 4096500,00
06 67,84 85,72 | 253,69 | 13,48 567,97 3549812,50
07 60,45 | 87,72 | 218,12 | 13,41 505,40 3158750,00
08 54,90 89,87 | 191,55 | 13,34 458,37 2864812,50
09 50,57 92,13 | 170,97 | 13,28 421,68 2635500,00
10 47,11 94,46 | 154,56 | 13,22 392,25 2451562,50
11 44,27 96,89 | 141,17 | 13,17 368,07 2300437,50
12 41,90 | 99,39 | 130,05 | 13,12 347,85 2174062,50
13 39,88 | 101,99 | 120,68 | 13,07 330,66 2066625,00
14 38,16 | 104,68 | 112,67 | 13,03 315,87 1974187,50
15 36,66 | 107,48 | 105,75 | 12,99 303,00 1893750,00
16 35,34 | 110,39 | 99,71 12,95 291,68 1823000,00
17 34,18 | 113,44 | 94,41 12,92 281,65 1760312,50
18 33,15 | 116,62 | 89,71 12,88 272,70 1704375,00
19 32,22 | 119,96 | 85,52 12,85 264,64 1654000,00
20 31,39 | 123,46 | 81,77 12,82 257,37 1608562,50

Tabela 6.3 — Simulacdo com 2 a 20 efeitos para uma producéo de 200000 kg/dia de destilado

Efeitos| Aaquec | Aey | Ac | Aeg CEE Consumo de energia
(m?) | (m®) | (m?) | (m?) | (kJ/kg de destilado) (kJ/h)
02 224,74 | 123,02 | 1010,52 | 19,79 1420,43 11836911,93
03 159,09 | 111,93 | 674,76 | 18,66 1002,96 8357996,65
04 124,91 | 110,66 | 505,74 18,30 786,36 6552997,37
05 104,25 | 112,02 | 404,99 | 18,11 655,44 5461997,81
06 90,46 | 114,30 | 338,25 | 17,98 567,97 4733081,44
07 80,60 | 116,96 | 290,83 | 17,88 505,40 4211664,98
08 73,20 119,83 | 25541 17,78 458,36 3819665,13
09 67,43 122,84 | 227,96 17,70 421,68 3513998,59
10 62,81 | 125,95 | 206,08 | 17,63 392,25 3268748,69
11 59,02 | 129,18 | 188,23 | 17,56 368,07 3067248,77
12 55,86 | 132,52 | 173,41 | 17,50 347,85 2898748,84
13 53,18 | 135,98 | 160,91 | 17,43 330,66 2755498,89
14 50,88 139,57 | 150,22 | 17,38 315,87 2632248,94
15 48,88 143,31 | 141,00 17,32 303,00 2524998,99
16 47,13 147,19 | 132,95 17,27 291,69 2430749,02
17 4558 | 151,25 | 125,88 | 17,22 281,65 2347082,39
18 4420 | 155,49 | 119,62 | 17,18 272,70 2272499,09
19 42,96 | 159,95 | 114,03 | 17,14 264,65 2205415,78
20 41,85 164,62 | 109,03 17,09 257,37 2144749,14
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Analisando os resultados das simulacGes expostos nas tabelas anteriores, notamos
uma relacdo direta de proporcionalidade entre as areas do aquecedor, condensador e pré-
aquecedor a medida que aumentamos a producdo de destilado por dia, podemos também
verificar que as areas de troca de calor diminuem com o aumento do nimero de evaporadores

conforme mostra os graficos 6.1, 6.2 e 6.3.
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Figura 6.1 — Comportamento das areas do aquecedor em funcédo do nimero
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Figura 6.2 — Comportamento das areas do condensador em funcgéo do
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A area dos evaporadores atinge um minimo para 4 evaporadores conforme mostra a

figura 6.4 para qualquer producédo de destilado. Podemos notar na figura 6.5 que o consumo

especifico de energia depende apenas do nimero de evaporadores do sistema.
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Figura 6.4 — Comportamento das areas dos evaporadores em funcéo do
namero de evaporadores e da producédo de destilado.
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Figura 6.5 — Consumo de energia por quilo de destilado em fungéo do

numero de evaporadores e da producéo de destilado.
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Desta analise devemos levar em consideracdo que, mesmo que a quantidade de
energia por quilo de destilado seja constante quando aumentamos a producao de destilado por
dia, o consumo final de energia tende a aumentar a medida que aumentamos a producdo de
destilado conforme mostra a figura 6.6. Sendo assim, ocorrerd um aumento na area dos

coletores solar para aquecer a agua que circula no aquecedor.
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Figura 6.6 — Consumo Total de Energia em Fun¢do do Nimero de Evaporadores

A tabela 6.4 mostra para uma producdo de 100000 kg/dia a variacdo do fluxo da
agua de alimentacdo em cada efeito (Ma1), a variagdo da agua do mar de alimentacdo do
sistema(Msp), a variacao do fluxo de massa aquecida(Maquec), as variagoes da temperatura do
fluxo da agua marinha de alimentacdo dos efeitos(Ta) e a temperatura do fluxo da &gua de

alimentacdo dos efeitos na entrada do pré-aquecedor, isso para valores fixos de Mc=20416,7
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kg/h, Mc1=6076,39 kg/h, Mc,=14340,3 kg/h, Ma=24583,3 kg/h, Ms=10243,1 kg/h e

Ts=31,50 °C.

Tabela 6.4 — Comportamento de Ma1, Mso, Maguec, Ta € Ta1 para uma producéo de 100000
kg/dia em funcéo do numero de evaporadores.

Efeitos | May(kg/h) | Mso(kg/h) | Maguec(kg/h) | TA(°C) Ta(°C)
02 12291,7 406220,00 116456,00 46,43 43,03
03 8194,44 270917,00 82001,4 48,66 44,61
04 6145,83 202855,00 64156,4 48,99 44,80
05 4916,67 162276,00 53372,7 48,94 44,72
06 4097,22 135386,00 46166,3 48,82 4459
07 3511,90 116278,00 41010,8 48,67 44,45
08 3072,29 102006,00 37138,8 48,53 44,31
09 2731,48 909451,00 34117,4 48,40 44,19
10 2458,33 821279,00 31693,4 48,27 44,06
11 2234,85 749354,00 29705,0 48,15 43,95
12 2048,61 689644,00 28039,9 48,03 43,84
13 1891,03 639258,00 26627,2 47,92 43,73
14 1755,95 596237,00 25410,5 47,81 43,63
15 1638,89 559078,00 24351,6 47,71 43,53
16 1536,46 526680,00 23421,2 47,61 43,43
17 1446,08 498201,00 22595,6 47,51 43,34
18 1365,74 472983,00 21860,2 47,42 43,25
19 1293,86 450493,00 21197,8 47,34 43,17
20 1229,17 430348,00 20600,2 47,25 43,08

A tabela 6.5 mostra para uma producdo de 150000 kg/dia a variacdo do fluxo da
agua de alimentacdo em cada efeito(Ma;), a variacdo da agua do mar de alimentacdo do
sistema(Mso), a variagdo do fluxo de massa aquecida (Magquec), as variagdes da temperatura do
fluxo da agua marinha de alimentacdo dos efeitos(Ta) e a temperatura do fluxo da agua de
alimentacdo dos efeitos na entrada do pré-agquecedor, isso para valores fixos de M¢=30625,0
kg/h, Mc1=9114,58 kg/h, Mc,=21510,4 kg/h, Ma=36875,0 kg/h , MS=15364,6 kg/h e

Ts=31,50 °C.
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Tabela 6.5 — Comportamento de Ma1, Mso, Maguec, Ta € Ta1 para uma producéo de 150000
kg/dia em funcdo do nimero de evaporadores

Efeitos | May(kg/h) | Mso(kg/h) | Maguec(kg/h) | TA(°C) Ta(°C)
02 184375 | 609330,00 | 174683,00 46,43 43,03
03 12291,7 | 40638100 | 123000,00 48,66 44,61
04 9218,75 | 304283,00 | 962346 48,99 44,80
05 737500 | 243410,00 | 80057,6 48,94 44,72
06 614583 | 203080,00 | 692494 48,82 44,59
07 5267,86 | 17441800 | 61518,2 48,67 44,45
08 4609,38 | 153008,00 | 55708,2 48,53 44,31
09 4097,22 | 136418,00 | 511761 48,40 44,19
10 3687,50 | 12319100 | 475416 48,27 44,06
11 3352,27 | 11240400 | 44556,4 48,14 43,95
12 307292 | 10344500 | 420609 48,03 43,84
13 2836,54 | 95890500 | 399397 47,92 4375
14 2633,03 | 89435500 | 381157 47,81 43,63
15 245833 | 838617,00 | 365274 47,71 43,53
16 2304,60 | 790024,00 | 351307 47,61 43,44
17 2169,12 | 747302,00 | 338946 47,52 43,34
18 2048,61 | 709463,00 | 327893 47,42 43,25
19 1940,79 | 675762,00 | 317974 47,34 43,17
20 184375 | 64552700 | 30900,3 47,25 43,08

Tabela 6.6 — Comportamento de Ma1, Mso, Maguee, Ta € Ta1 para uma producéo de 200000
kg/dia em funcéo do numero de evaporadores.

Efeitos Mai(kg/h) Mso(kg/h) | Maguec(kg/h) Ta(°C) Ta1(°C)
02 24583,3 812439,00 | 232911,00 46,43 43,03
03 16388,9 541841,00 164000,00 48,66 44,61
04 122917 405710,00 128313,00 48,99 44,80
05 9833,3 324547,00 106743,00 48,94 44,72
06 8194,4 270773,00 92332,5 48,82 44,59
07 7023,8 232557,00 82024,3 48,67 44,45
08 6145,8 204011,00 74277,7 48,53 44,31
09 5462,9 181890,00 68234,8 48,40 44,19
10 4916,6 164254,00 63388,8 48,27 44,06
11 4469,7 149873,00 59408,5 48,14 43,95
12 4097,2 137927,00 56081,2 48,03 43,84
13 3782,0 127854,00 53252,9 47,92 43,73
14 3511,9 119248,00 50819,8 47,81 43,63
15 3271,7 111816,00 48702,1 47,71 43,53
16 3072,9 105337,00 46840,9 47,61 43,44
17 2892,1 996398,00 451917 47,51 43,34
18 2731,4 945964,00 43720,0 47,42 43,25
19 2587,7 900992,00 42396,1 47,34 43,17
20 2458,3 860706,00 41200,2 47,25 43,08
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Por dltimo a tabela 6.6 mostra para uma producdo de 200000 kg/dia a variagdo do
fluxo da agua de alimentagdo em cada efeito (Ma1), a variagéo da agua do mar de alimentagéo
do sistema (Msp), a variagdo do fluxo de massa aquecida (Maguec), as variagdes da
temperatura do fluxo da dgua marinha de alimentacdo dos efeitos(TA) e a temperatura do
fluxo da agua de alimentacdo dos efeitos na entrada do pré-aquecedor, isso para valores fixos
de Mc=30625,0 Kg/h, Mc;=9114,58 kg/h, Mc,=21510,4 kg/h, Ma=36875,0 kg/h,
Ms=20486,1 kg/h e Ts=31,50 °C.

Os graficos 6.7, 6.8 e 6.9 mostra o comportamento do fluxo da dgua marinha de
alimentacdo para cada efeito, o fluxo da agua marinha de alimentacdo do sistema e o fluxo de
massa aquecida respectivamente para uma variagdo na producdo de destilado de 100000,

150000 e 200000 kg/dia.
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Figura 6.7 — Comportamento do fluxo da &gua marinha para cada evaporador
em funcdo do numero de evaporadores e da producao de destilado.
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Figura 6.8 — Comportamento do fluxo da 4gua marinha de alimentagéo do
sistema em relacdo a producéo de destilado e niumero de evaporadores.
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Figura 6.9 — Comportamento do fluxo da 4gua aquecida em relacdo a

producdo de destilado e nUmero de evaporadores
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Os dados gerados nas nossas simulacdes foram confrontados com uma unidade de
dessalinizacdo por multiplo efeito (DME), existente em Abu Dhabi, U.A E. Esta unidade em
funcionamento tem uma capacidade nominal de 120000 kg/dia e consiste de 18 efeitos, 17
pré-aquecedores e um condensador. Esta unidade de dessalinizagdo opera com um consumo
de energia especifica de 43,8 kcal/kg de destilado o que equivale a 183,38 kJ/ kg de destilado.

Embora nossa unidade em estudo tenha sido analisada para operar com 20 efeitos,
Para compararmos o desempenho da nossa unidade de dessalinizagdo por multiplo efeito
(DME) com a de Abu Dhabi, fizemos uma simulacdo para 18 efeitos em nosso sistema para

uma producao de destilado de 120000 kg/dia e obtemos os seguintes resultados:
> Avrea do aguecedor (Aaquec) = 26,52 m?
> Area do Evaporador (Agy) = 93,30 m?
> Area do Condensador (Ac) = 71,77 m?
> Area do Pré-aquecedor (Apg) = 10,31 m?
» Consumo de Energia (CEE) = 272,69 kJ/kg de destilado

» Consumo Total de Energia = 1363450,00 kJ
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Tabela 6.7 — Simulacdo com 18 efeitos para uma producédo de 120000 kg/dia de destilado

Desempenho Abu Dhabi Atual
Producao 120000 kg/dia 120000 kg/dia
N° de Efeitos 18 20
Pré-aquecedores 17 19
Apr 19,5 m? 10,31 m’
Aquecedor(1°Efeito) 1 1
Anquec 249 m° 26,52 m’
Agvap 63,1 m° 93,30 m
Condensador 1 1
Ac 353m° 71,77 m?
Consumo de Energia especifica 179,91kJ/kg 272,69 ki/kg
Maquec 18500 kg/h 25573,7 hg/h
Mso 42500 kg/h 52934,0 kg/h
TSD agua marinha 55 ppm 35 ppm
Temperatura dgua do mar 30°C 28°C

A tabela 6.7 compara o desempenho para uma producéo de120000 kg/dia de destilado
entre a nossa unidade de dessalinizacdo por multiplo efeito (DME) com alimentacdo paralela
com uma unidade de dessalinizacdo também mudltiplo efeito (DME) em cascata em Abu
Dhabi(EI-Nashar,1998).

Comparando dados da tabela 6.7, notamos que os valores apresentados em nossa
unidade s&o mais altos em relagcéo ao desempenho mostrado pela unidade de Abu Dhabi.

Esta diferenca nos parametros analisados entre estas duas unidades sdo explicados
pela diferenga nos projetos ja que a unidade em funcionamento em Abu Dhabi é constituida
por 18 efeitos, sendo, um aquecedor, 17 pré-aquecedores e um condensador enquanto a nossa
unidade em estudo é constituida de 20 efeitos, sendo um aquecedor, um pré-aquecedor, 19
efeitos e um condensador.

Outro detalhe que justifica a eficiéncia no consumo de energia de 179,91 kJ/kg de
destilado desta unidade contra 272,69 kJ/kg de destilado da nossa unidade em estudo € o fato

da unidade instalada em Abu Dhabi operar com 17 pre-aquecedores e a dgua de alimentacdo
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chegar ao efeito de topo (1° efeito) mais elevada ja que a mesma circula por todos os pre-
aquecedores antes de chegar ao primeiro efeito. Ja a nossa unidade opera com apenas um pre-
aquecedor.

Embora ndo tenhamos feito um levantamento financeiro quanto aos custos das
instalacbes dos equipamentos de uma unidade de dessalinizacdo, acreditamos que este
aumento no consumo de energia por quilograma de destilado em nossa unidade podera ser
compensado pelos gastos no tamanho da area dos varios pré-aquecedores que constitui a
unidade de dessalinizacdo de Abu Dhabi em relacdo a area de apenas um pré-aquecedor
instalado em nossa unidade. Outra economia importante seria um menor gasto de energia para
alimentar os evaporadores.

Outro fator importante e econdmico em nossa unidade € a recirculacdo de parte
dos concentrados dos efeitos ja previamente tratados que se mistura com parte da agua
marinha de alimentacdo do sistema, evitando assim, um gasto maior nos insumos usados no
pré-tratamento desta &gua para eliminar algumas substancias e organismos vivos que

poderiam causar danos na tubulacdo da unidade e comprometer o seu desempenho.



CAPITULO 7

CALCULO DOS COLETORES SOLARES

Com o objetivo de calcular a area dos coletores solar que a nossa unidade de
dessalinizacdo ora em estudo necessita, como também a poténcia necessaria para um perfeito
funcionamento utilizamos o programa RADIASOL do Laboratorio de Energia Solar da
Universidade Federal do Rio Grande do Sul (UFRGS).

Este programa é constituido por um banco de dados com mais de duzentas estagdes
instaladas pelo Brasil. Selecionada a estagdo de Jodo Pessoa, escolhemos o dia 11 do més de
junho como referéncia por ser este 0 més que normalmente apresenta-se com uma incidéncia
menor nessa regido por encontra-se na estacao do inverno e também pelo fato do programa
escolher este dia como representativo do més de Junho. Ao ser fixado o angulo de inclinacao

dos coletores em 3=17°, o programa gerou os seguintes dados conforme tabela 7.1.



Tabela 7.1 — Radiagdo Solar em Jo&o Pessoa, latitude 7,1° Sul, longitude 34,87° Oeste
fixado o dia 11 de junho.

Dados da radiacao solar para Jodo Pessoa tendo o dia 11 de junho como dia e més de

referéncia

Horario | RadiacdoTotal | RadiacdoDifusa | Cos@ 0 Poténcia | R.D/R.T
(h/min) (kd/m?) (kd/m?) (graus) | (KW/m?) (%)
04:30 0,00 0,00 - - 0,000 -
05:30 0,00 0,00 - - 0,000 -
06:30 137,00 105,00 0,1856 79,3 0,038 76,64
07:30 641,00 496,00 0,4142 65,5 0,178 77,38
08:30 1256,00 891,00 0,6192 01,7 0,349 70,94
09:30 1841,00 1177,00 0,7865 38,1 0,511 63,93
10:30 2250,00 1295,00 0,9048 25,2 0,625 57,56
11:30 2450,00 1316,00 0,9661 15,0 0,681 53,71
12:30 2450,00 1316,00 0,9661 15,0 0,681 53,71
13:30 2250,00 1295,00 0,9048 25,2 0,625 57,56
14:30 1841,00 1177,00 0,7865 38,1 0,511 63,93
15:30 1256,00 891,00 0,6192 51,7 0,349 70,94
16:30 641,00 496,00 0,4142 65,5 0,178 77,38
17:30 137,00 105,00 0,1856 79,3 0,038 76,64
18:30 0,00 0,00 - - 0,000 -
19:30 0,00 0,00 - - 0,000 -
20:30 0,00 0,00 - - 0,000 -

Radiac8o Total=17150,00 kj/m*

88

Os dados fornecidos pelo programa RADIASOL foram usados no programa

CODEPRO da Universidade de Wisconsin. Na utilizagdo deste PROGRAMA, foram

estabelecidas as seguintes condicGes de testes:

Radiacao Solar Incidente: Gr=625 W/m? (Depende do horério)

Porcentagem da Radiacdo Difusa: G4/Gt= 57,56 % (Depende do horério)

Angulo de Incidéncia da Radiagio: 6=25,2° (Depende do horario)

Angulo de Inclinagéo dos Coletores: p= 17° (Fixo)

Temperatura Ambiente: T,mp= 27°C (fix0)

Velocidade do Vento: Vying= 2 m/s* (Fixo)

Umidade Relativa do Ar: R= 70% (Fixo)
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Ao serem estabelecidas as condicGes de teste, o0 CODEPRO nos fornece as
dimensGes globais e absortivas do coletor da figura 7.1, como por exemplo, comprimento,

largura, densidade, area total do coletor e area do absorvedor conforme mostra a tabela 7.2.

Lp L

\ 4

A

Wp

A
\ 4

w

Figura 7.1 — Dimens0es dos Coletores

Tabela 7.2 — Dimensoes Globais e Absortivas dos Coletores

DIMENSOES DOS COLETORES

Comprimento L 2,491 m

Dimensdes Globais | Largura W 1,221 m

Densidade T 0,079 m

Comprimento Lp 2,4 m

Dimensoes do Largura w 1,137 m
absorvedor Area total Ac [3,042m?
Area do absorvedor Ap 2,729 m*

Tambem sdo fornecidas pelo programa o material do qual é constituido o coletor,

como também as propriedades do material de cobertura do coletor da figura 7.2 como por
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exemplo, indice refrativo e transmitancia do espectro solar, absorbancia e transmitancia da
radiacdo, espacamento do ar entre as superficies de cobertura do coletor, revestimento do
material da placa e o valor da condutividade do material do isolamento da placa (L& de vidro)

abaixo e dos lados kp=0.04 W/m.k e condutividade definida conforme mostra a tabela 7.3.

_l Vidro 2

Vidro 1

Cobertura

< »
)l P

3.17Cm

Figura 7.2 — Diagrama da Placa de Cobertura do Coletor
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Tabela 7.3 — Parametro do Material de Cobertura do Coletor Solar

Nudmero de cobertura | Nco 02
Material da cobertura Vidro
~ Propriedadps do material da cobertura
o | Espectro Solar Indice n 1,526
o refrativo
g Transmitancia Tes 0,891
Comprimento de onda Absorbancia € 0,88
Transmitancia Te IR 0
Material da cobertura Vidro
4 Propriedades do material da cobertura
o |Espectro Solar Indice n 1,526
0 refrativo
g Transmitancia Tes 0,891
Comprimento de onda Absorbancia € 0,88
Transmitancia Te IR 0
Espacamento do ar dep 1,8Cm
Espagamento do ar do vidro 1 e 2 dc1, deo 0,5Cm
Revestimento do material Aluminio
< Alloy2024-T6
O |Usar condutividade definida Kol 177 Wim.k
f Espessura da placa tp 0,02 Cm
Q- | Espectro solar Absorbancia Oy 0,88
Comprimento de onda Emitancia Epl 0,15

Por ultimo o CODEPRO nos da as especificaces dos tubos do coletor da figura 7.3,
como também especifica os valores dos parametros do fluido de trabalho(dgua) e a
condutancia do material que envolve e sustenta os tubos no coletor(bracadeiras) conforme

mostra a tabela 7.4.

A
A 4
A

I d;

Figura 7.3 — Diagrama do encaixe dos tubos no coletor
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Tabela 7.4 — Especificagdes da tubulagdo que compde o coletor solar

TUBOS Numero de tubos N¢ 10
Diametro interno di 1,6 Cm
Diametro externo do 1,8Cm
Espagamento entre os tubos It 11,37 Cm

FLUIDO Fluido de trabalho Agua
Taxa do fluxo volumétrico \Y/ 4,75 L/min
Pressdo de entrada Pin 200 kPa

Condutancia do material que envolve os tubos 400 W/m .k

Com estas especificacdes dos coletores e utilizando os dados solarimétricos do
programa RADIASOL e os dados meteorologicos ja pré-estabelecidos anteriormente
utilizamos o programa CODEPRO para calcularmos os rendimentos dos coletores para 0s

seguintes horarios:

10:30 - 11=0,5704 — 3,882.DELT/Gn;
11:30 - n2=0,5769 — 3,918.DELT/Gr>
12:30 - 13=0,5769 — 3,918.DELT/Gr3
13:30 - 14=0,5704 — 3,882.DELT/G14

14:30 - n5=0,5588 — 3,807.DELT/Grs

Onde DELT = T¢ — Tamn, (Te) temperatura de entrada do fluido no coletor, (Tamp)
temperatura ambiente ambas medidas em °C e (Gr) a irradiacdo solar medida em W/m?.

Sabendo do rendimento () dos coletores através do programa CODEPRO para cada
valor da irradiacdo solar (Gt) para horéarios diferentes, utilizamos um cédigo computacional
em Fortran 90 para calcular o niUmero de coletores para aquecer a agua dos reservatorios que

serdo utilizados no decorrer do funcionamento da unidade de dessalinizagéo.
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A disposicdo dos coletores e o fluxo de agua a ser aquecida € mostrado conforme

figura 7.4.

Agua a ser aquecida

A

TN-l

A

-

Figura 7.4 - Diagrama dos Coletores Solares para Aquecimento da Agua do Sistema
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Para obtermos a quantidade de calor (g;) absorvida pelo coletor para cada hora

determinada utilizamos a seguinte equagdo g: = Gr.n;, lembrando que o valor de neta (n) €

(Te — Tamb )

Ti

calculado pela equagéo 7, =a—b. , onde T, e a temperatura de entrada no coletor e

Tamb € @ temperatura ambiente ambas dadas em °C.

Em seguida, utilizando a equacdo gti.Acoletor = M.Cp.(Tsi — Tei), onde (qu) € a
quantidade de calor absorvida na primeira fila, (Acoletor) € @ area do coletor, (m) é a massa de
agua/tempo, (Cp) é o calor especifico, (Ts;) é a temperatura de saida e (T;) € a temperatura de
entrada, podemos calcular as temperaturas entre os coletores.

Tal procedimento, € entdo repetido para os coletores das filas subsequentes, porém
devemos lembrar que ao passarmos de uma fila de coletores para outra, notaremos que o valor
de neta (n) ird diminuindo ja que esta variavel depende da temperatura de entrada no coletor.

No final, apds calcularmos todos os valores de gu + Qe + ... + Qw, Calculamos a

quantidade de calor total (Qt) absorvida multiplicada pelo ndmero de coletores por fila
através da seguinte equagdo Q; Z(th)Ncm-Acmm- Lembrando que (Nco) representa o

namero de coletores por fila.

Ao determinarmos a quantidade de calor total (Q+) absorvida pelos coletores por fila
em uma hora pré-determinada, tornou-se necessario fazermos um balan¢o de energia
no coletor para deduzirmos uma equacdo que permitisse calcular a temperatura de
aquecimento da agua do reservatério que serd usada pela unidade de dessalinizacdo para
aquela hora pré-determinada. Portanto, ao efetuarmos o balanco de energia no coletor da

figura a seguir, chegamos a seguinte equagéo:
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Mo

v

Mo

Figura 7.5 — Diagrama do Balanco de Energia no Coletor Solar

Portanto do balanco de energia temos:

Mo

Qr.1h= 'CP'(THl -T )

*Col

Q,.1h
T, =T+ C
1+1 Mo P

NBCOI

Q; .3600seg
Mo Cp
NBCOI

Ta=T+

Onde (T;) é a temperatura de entrada da dgua a ser aquecida no coletor vinda do
reservatorio, (Mg) é a massa de agua necessaria para 24 horas, (Cp) é 0 calor especifico da
agua a ser aquecida, (NBco) € 0 numero de bancos de coletores e (T + 1) é a temperatura
atingida pela agua do reservatorio depois de uma operacéo.

Este procedimento é repetido para o calculo da hora seguinte, sendo que o valor

assumido pela temperatura da adgua de entrada do reservatorio (T;) para esta nova hora é o
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valor da temperatura da dgua do deposito calculada na hora anterior, ou seja, (Tj+1) € assim
por diante até atingirmos uma temperatura de 87,6 °C para a agua do reservatoério, suficiente
para manter o sistema funcionando.

Durante a execuc¢do do cdédigo computacional em Fortan 90, foram analisados 0s
horarios de 10:30 h as 13:30 h. Ao chegarmos as 13:30 h, se a temperatura atingida fosse
inferior a 87,6°C aumentariamos o numero de coletores, caso contrario, ou seja, se a
temperatura atingida pela dgua do reservatério fosse superior a 87,6°C, diminuiriamos o
namero de coletores. Os resultados das medicdes obtidas nos horarios das 10:30 h as 13:30 h

sdo mostrados na tabela 7.5.

Tabela 7.5 — Valores do banco de coletores medidos a cada hora

CALCULO DOS COLETORES SOLARES

Banco de coletores solares 4

Fila de coletores em cada banco 6
Numero de coletores por fila 250
Numero total de coletores em cada banco 1500
Numero total de coletores em 4 bancos 6000
Area de cada coletor 2,72 m’
Area total dos coletores em cada banco 4093,50 m*
Area total dos coletores em 4 bancos 16374,00 m*

TEMPERATURA DO RESERVATORIO DE AGUA AQUECIDA
EM FUNCAO DO TEMPO

Para o horario de 10:30 h 76,8°C
Para o horario de 11:30 h 81,0°C
Para o horario de 12:30 h 84,8°C
Para o horario de 13:30 h 87,6°C
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A agua circula continuamente dos reservatorios aos coletores a temperatura
desejada.

Cada reservatorio sera suficiente para abastecer a unidade de dessalinizacdo por um
periodo de 24 horas. A &gua do reservatorio que esta sendo usada, ao passar pelo o aquecedor
é entdo direcionada para outro sistema de tanques e no dia seguinte vai circular novamente
pelo bancos de coletores e ter sua temperatura elevada para 87,6°C para alimentar a planta
novamente. Este revezamento entre os tanques é suficiente para manter o sistema de
dessalinizacao operando sem interrupc@es durante 24 h do dia.

Ao compararmos nossa unidade de dessalinizacdo com uma planta de dessalinizacao
solar instalada em Abu Dhabi (EIl-Nashar, 1998) e com o sistema de aquecimento solar de

agua (Nagaraju, 1999) obtemos os seguintes resultados conforme mostra tabela 7.6

Tabela 7.6 — Parametros Comparados Entre Sistemas de Dessalinizacdo

Sistema de aquecimento

Parametros Abu Dhabi ,
solar de agua Trabalho atual

comparados | (El_Nashar,1998)
(Ngaraju,1999)

Capacidade 18500 kg/h 57000 kg/h 25573,7 hg/h
Temperatura
85°C 85°C 85°C
de entrada
Area dos ) , ]
1862 m 2560 m 16374 m
Coletores

Observando os dados da tabela acima, veremos que a area dos coletores da nossa
unidade apresenta-se muito maior com relagdo as outras unidades. O fato da planta de Abu
Dhabi apresentar uma area menor quando comparada com a nossa é que nesta unidade os

coletores sdo constituidos de refletores por onde passam 0s canos que concentram a energia
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irradiada em direcdo aos canos o que faz com que haja uma troca de calor maior ao passar a
agua a ser aquecida. J& o outro sistema tem uma area menor em relacdo a nossa unidade visto
que destila uma quantidade seis vezes menor que a nossa 0 que obviamente diminui
consideravelmente a quantidade de coletores para chegar a temperatura desejada.

Uma maneira de aumentar a eficiéncia do sistema seria colocar pré-aquecedores
entre cada evaporador fazendo com que a agua de alimentacdo do sistema circular-se por
todos eles trocando calor antes de chegar ao efeito de topo (1° efeito), como também, fazer

circular o concentrado salino nos evaporadores.



CONCLUSOES E PESPECTIVAS

O presente trabalho, enfatiza a dessalinizacdo da agua marinha ou salobra como uma
fonte alternativa de agua potavel para minimizar o problema hidrico que hora se faz presente
na humanidade.

No desenvolvimento deste trabalho, descreve-se os principios de funcionamentos dos
mais diversos processos de dessalinizagdo da dgua marinha ou salobra especificamente para
unidade de dessalinizacdo por multiplo efeito (DME) com alimentacdo paralela para a qual
fora aplicado o balanco térmico global no sistema.

Aplicou-se também, um balanco de massa e energia em cada componente desta
unidade de dessalinizacdo verificando os principios Termodindmicos da primeira lei e da
conservacao de massa e energia.

Desenvolve-se um codigo computacional em Fortran 90 para simular diversas
condicdes de operacdo deste sistema a medida que variava a producdo de destilado para
100000, 150000 e 200000 kg/dia de destilado. Este codigo permitiu estimar a producdo de
destilado e consumo especifico de energia (CEE), como também controlar a temperatura e a
salinidade de entrada e saida durante o processo de operacao.

Analisando os resultados obtidos nas simulacdes feitas para esta unidade de
dessalinizacdo por multiplo efeito (DME) com alimentacdo paralela, verifica-se que 0s
valores encontrados sdo considerados altos em relacdo a unidade de dessalinizacdo instalada
em Abu Dhabi, visto que o consumo de energia nesta unidade mostrou-se menor, ja que a
mesma é constituida de 18 efeitos e 17 pré-aquecedores e que, a agua de alimentacdo do
sistema antes de chegar no efeito de topo (1° efeito) passa por todos estes pre-aquecedores

sendo previamente aquecida.
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Uma das vantagens da unidade de dessalinizacdo proposta em nosso trabalho é
justamente o uso de apenas um pré-aquecedor o que acarreta numa diminuicdo nas areas
destes e consequentemente uma economia consideravel em relacdo a instalagdo. Outra
vantagem € a recirculacdo dos concentrados provenientes dos efeitos anteriores ja
previamente tratados e a utilizacdo do calor proveniente dos destilados, como também a
facilidade de operacéo da unidade.

Portanto, por ndo ter sido feita uma andlise exergética e termoeconémica utilizando
todos os recursos da primeira lei da termodinadmica, conclui-se que os resultados apresentados
pela unidade de dessalinizacéo proposta neste trabalho sdo aceitaveis.

Como perspectivas e continuidade deste trabalho, propde-se uma anélise exergética e
termoecondmica para esta unidade e até mesmo a construcdo de uma unidade piloto
experimental para podermos diminuir estas dividas econémicas que ora impediu-nos de

validar por completo esta unidade de dessalinizacdo proposta neste trabalho.
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