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RESUMO

LANNA, Priscila Pierre, M.Sc., Universidade Federal de Vigosa, maio de 2020. Modelagem
matematica e simulacdo numérica de uma planta de dessalinizacdo - MSF. Orientador:
Antdnio Marcos de Oliveira Siqueira.

A complexidade do problema de acesso a agua potavel aponta para a necessidade de estudos e
avaliagdes que viabilizem a utilizacdo de fontes alternativas de dgua potavel capazes de suprir
as necessidades basicas humanas e também possibilitar o desenvolvimento de atividades
econémicas nessas regioes. Nestes termos, motivado pela discussdo de um assunto tdo
relevante, o objetivo deste trabalho foi realizar a modelagem matematica e a simulacao
numérica de uma planta de dessalinizacdo pelo método de Destilagdo Flash de Multiplos
Estagios (MSF). Para a execucgéo deste estudo foi utilizado o software de modelagem EES®,
em que se avaliou a influéncia dos parametros operacionais sobre o desempenho da planta de
dessalinizacdo. O modelo resultante foi capaz de reproduzir os dados operacionais reais e prever
as condi¢Oes de operacao. As ferramentas de modelagem matematica e simulacdo numérica séo
importantes para o desenvolvimento de proposicGes de projetos e tecnologias eficientes e
viaveis de dessalinizacdo da agua, capazes de auxiliar no suprimento de 4gua. Em teoria, a sua
utilizacdo pode reduzir significativamente o tempo de engenharia, criando a capacidade de se
testar diferentes opcdes variaveis e operacionais e demais parametros, em um programa de
computador, e ndo em modelos de teste fisico. Essa capacidade pode teoricamente reduzir o
custo do projeto e sua implementacdo, bem como o custo final para a populacdo que podera
usufruir destas instalacGes (se construidas, instaladas e colocadas em operagéo), eliminando a
necessidade de varios protdtipos fisicos a serem feitos e testados. Os resultados do estudo
mostram que 0 namero de estagios é a variavel que mais afeta 0 desempenho da planta, uma
vez que a vazao de vapor de aquecimento diminui drasticamente com o aumento do nimero de
estagios, o que torna a planta mais eficiente e econémica no ponto de vista energético. Verifica-
se ainda que as variaveis relacionadas a agua do mar ndo fornecem variacdes significativas no
desempenho da planta. Finalmente, observou-se que a elevacdo da temperatura maxima da
salmoura ocasiona a reducdo na area total de troca térmica; no entanto, com relacdo ao
desempenho da planta, a temperatura maxima da salmoura ndo afeta significativamente esse

parametro no processo.

PALAVRAS-CHAVE: Destilacdo. EES®. Mdltiplos estagios. Simula¢do numérica.



ABSTRACT

LANNA, Priscila Pierre, M.Sc., Universidade Federal de Vicosa, May, 2020. Mathematical
modeling and numerical simulation of a desalination plant - MSF. Advisor: Antonio
Marcos de Oliveira Siqueira.

The complexity of the problem to access to drinking water problem points out to the need for
studies and investigations that facilitate the use of alternative sources of drinking water that are
able to meet basic human needs and also enable the development of economic activities in these
regions. In view of this, motivated by the discussion of such a relevant subject, the objective of
this work was to perform the mathematical modeling and the numerical simulation of a
desalination plant using the Multiple Stage Flash Distillation (MSF) method, as a desalination
technique to meet existing demands. For the execution of this study, the EES® modeling
software was used, whereby the influence of operational parameters on the performance of the
desalination plant was evaluated. The resulting model was able to reproduce the actual
operational data and forecast operating conditions. The tools of mathematical modeling and
numerical simulation are important for the proposal of projects involving efficient and viable
technologies for water desalination which are able to assist in water supply. In theory, its use
can significantly reduce engineering time, enabling the test of different variable and operational
options and other parameters, in a computer program, and not in physical test models. This
capability can theoretically reduce the cost of the project and its implementation, as well as the
final cost to the population that can take advantage of these facilities (if constructed, installed
and put into operation), eliminating the need for multiple physical prototypes to be constructed
and tested. The results of the study show that the number of stages is the variable that most
affects the performance of the plant, since the flow of heating steam decreases dramatically
with the increase in the number of stages, which renders the plant more efficient and economical
at the energetic point of view. It was also verified that the variables related to sea water do not
provide significant variations in plant performance. Finally the elevation of the maximum brine
temperature causes a reduction in the total area of heat transfer area; however, with respect to
plant performance, the maximum brine temperature does not significantly affect this parameter

in the process.

KEYWORDS: Distillation. EES®. Multiple stages. Numerical simulation.



LISTA DE SIMBOLOS
A area (m?2);
B vazdo de salmoura (kg/s);
Cp  calor especifico (kJ/kg °C);
d didmetro (m);
D vazdo de destilado (kg/s);
EPB elevacdo do ponto de ebuli¢do da dgua salgada (°C);
f fator de atrito;
F vazdo de agua do mar (kg/s);
G vazdo de gases (kg/s);
g aceleracdo da gravidade (m/s?)
H altura (m);
h entalpia especifica (kJ/kg);
hc coeficiente de transferéncia térmica (kW/m?K);
k condutividade térmica (kW/m K);
L comprimento (m);
r raio (m);
ru rugosidade;
T temperatura (°C);
T* temperatura de referéncia (°C);

TMS temperatura maxima da salmoura (°C);



TNE toleréncia ao nao-equilibrio (°C);

U coeficiente global de troca térmica (kw/m?°C);
Y velocidade (m/s)

VA  vazdo de vapor ndo condensado (kg/s);

VL  vazdo de vapor liberado (kg/s);

Ws  vazdo de vapor de agua no aquecedor (kg/s);

X salinidade (g/kg);

Y fracdo de gases ndo condensaveis;

Z rendimento;

A calor latente de condensacao (kJ/kg.);
p massa especifica (kg/m®)

ATpy perda de temperatura ocasionada pelo demister (°C);

AT, diferenca de temperatura por estagio (°C);

Subscritos
B salmoura;
C condensador;
D destilado;
E externo;
F agua do mar;
g gasoso;

H aquecedor



NC

Rej

sat

VA

VL

interno;

estagio nimero i;
liquido;

material;

numero total de estagios;
gases ndo condensaveis;
reciclo;

rejeitada (0);

saturacao;

superficie;

vapor de agua;

vapor ndo condensado;
vapor liberado;
corrente de reciclo;

vapor de agua no aquecedor.



SUMARIO

1. INTRODUGAO E JUSTIFICATIVA ..ottt ee ettt 11
2. OBJETIVO PRINCIPAL ....ooiiiiiii ettt e s sntaea e 13
2.1, ODbjetivos ESPECITICOS. ......iiiiiiieiiieiieie sttt 13
3. REVISAO DA LITERATURA ....ooouiiieetce ettt n sttt en s 14
3.1, Processos de deSSaliNIZAGAD ..........ccueeieeiiieiiieiie ettt 14
3.1.1. Destilagdo Flash de Multiplos EStagios (MSF) ........cccooeiiiiiiieiienie e, 15

3.2.  Modelagem aplicada a dessalinizagdo MSF.............cccceiiiie e 16
3.2.1.  DecomposiGa0 da PIANTA ........cocviiiiiiiiiiie e 18
3.2.2. Modelagem do sistema de aquecimento da salmoura.............ccccevveiiienineninn. 18
3.2.3.  Modelagem do estagio flash............cccceiiiiiiiii 19
3.2.4.  Subsistema de entrada @ Sida ..........ccceeiiiiiiiiii i 20

3.3, SOFtWAIES QUXTTTAIES ......cuviieieieieiiee e 20
4. METODOLOGIA ...t e e e 21
AL, BES® ... 21
Y - 1 To - Vot T OSSPSR USRI 22
4.3, ESPECITICAGOES ....uvvieiviieeiiiee it e ettt e et s e et a et e e et e e et e e e snaa e e sntaeesnnaeeareeeas 23
4.4, Indicador de deSEMPENNO0.........cciiuiiiiiiie et sraa e 24
4.5, DESCrIGAO 0O PrOCESSO....uvvreerrreeiireaitreeestteeesteeessteaeateeeasteeeassaeeassaeeesnsaeesseeesnseaens 24
5. RESULTADOS E DISCUSSOES ......coeevivivieeeeceeteteseeteseses st es s 26
5.1. Modelagem matematica para o sistema de dessalinizacdo MSF-OT ....................... 26
5.1.1.  Modelagem dOS ESTAGIOS ........veeiiurreiiiee et sre s 26
5.1.2.  Modelagem para o0 aquecedor de salmoura............cccocevveiiieeiiiec e 40

5.2.  Modelagem matematica para o sistema de dessalinizacdo MSF-BC ....................... 48
5.2.1.  Modelagem dOS ESAGIOS ........veeiiureeiiiee ettt 48
5.2.2.  Modelagem do aquecedor de SAIMOUNa............cccuvieeeiiiiiiieeiiiii e 50

TR T £ [ To - o o JO PSPPI 50



B, P aATAIMIBIIOS ... et e 52

5.4.1. Influéncia do NOMEro de eStAgIOS .......ccueiueriiieiiieie e 53
5.4.2. Influéncia da temperatura da 4gua do MAr..........ccccoveiiriienieieee e 54
5.4.3. Influéncia da temperatura maxima da Salmoura............c.cceevveiiveriiesiieiieesinnn 56
5.4.4. Influéncia da temperatura do vapor de aqUeCIMEeNtO ............cevvververiieenneeninnnn 58
5.4.5. Influéncia da salinidade do GItimO eStAgIO..........couviveiiriieiiecce e, 59
5.4.6. Influéncia da salinidade e da vaz&o da agua do mMar.........cccccceverieiieineneennnnn, 61
CONCLUSAO ...ttt 61

REFERENCIAS ....oeee oo e et ee e 63



11

1. INTRODUCAO E JUSTIFICATIVA

Apesar de o Brasil possui uma das maiores reservas de 4gua doce do planeta, a escassez
de 4agua é um problema real. Deve-se compreender que as reservas brasileiras estdo
disseminadas desigualmente ao longo do territério nacional. Este problema ocorre
mundialmente e, atualmente, chegou-se a marca de aproximadamente um quarto da populacao
sem acesso a agua potavel (UNITED NATIONS CHILDREN FUND; WORLD HEALTH
ORGANISATION, 2017).

Um dos recursos para fornecer agua a essa parcela da populacgéo é a perfuracao de pocos.
No entanto, além de grande parte estar localizada distante dos centros ocupados pela populacéo,
0 que dificulta a distribuicdo, muitos destes pogos possuem alto teor de salinidade,
inviabilizando o consumo. Outra op¢do, mas que também apresenta o problema de alta
salinidade, é a utilizacdo da 4gua do mar (SOARES, 2004).

A dessalinizacdo € um dos processos com maiores avancos tecnologicos e utilizado
principalmente em regides de clima arido e semiarido, onde geralmente as Unicas fontes de dgua
sdo salinas ou subterraneas salobras. Segundo Voutchkov (2016), até o final de 2015 existiam
aproximadamente 18 mil instalacdes de dessalinizagdo no mundo, onde cerca de 44% esta
localizada no Oriente Médio e Norte da Africa. Este método é um processo fisico-quimico onde
retira-se da agua salobra os sais, microrganismos e outros sélidos dispersos. Para realizar este
processo existem diferentes tecnologias possiveis tais como: a destilacdo flash de multiplos
estagios (MSF), a destilacdo de mudltiplo efeito (MED), a compressdo de vapor (VC), a
eletrodialise (ED) e a osmose reversa (RO) (XIAO et al., 2013). Em grandes plantas, as
tecnologias mais aplicadas séo MSF e RO. Em comparacdo com o método RO, uma planta com
0 método MSF, necessita de uma quantidade maior de energia para sua operacao, tornando-a
onerosa. Todavia, se acoplado a equipamentos capazes de transformar energia solar em elétrica
este método se torna mais competitivo que o tradicional método de osmose reversa alimentada
por motor a diesel. Em termos reais, as melhorias tecnolégicas nos processos MSF e MED

também levaram a diminuicdo dos custos (MEKHILEF et al., 2011).

Nos ultimos anos, os métodos de dessalinizacdo comprovaram que Sao processos Viaveis
e econdmicos capazes de resolver o problema de escassez de agua, gerando agua potavel
suficiente para abastecer grandes areas metropolitanas ou industrias. Os exemplos pelo mundo

utilizam diferentes tecnologias de dessalinizacdo disponiveis, porém MSF e RO sdo as mais
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implementadas. Unidades de MSF s&o amplamente utilizadas de modo que s&o responsaveis
por 34% da dessalinizacdo da agua do mar no mundo. Porém, esses valores tém mudado
constantemente devido ao rapido crescimento do mercado global de dessalinizacéo, chegando
a um investimento de $21,4 bilh&o de dblares com taxa de crescimento de 17,6% ao ano (BCC
RESEARCH, 2016). A previsdo do mercado de dessalinizagdo para 0s proximos 50 anos mostra
que esse processo continuara a ser uma das principais tecnologias de dessalinizagdo, a taxa de
crescimento na capacidade de dessalinizagdo esperada atingiria 55% ao ano (GWI, 2012). Isso
motivou a selecdo de MSF como tema de pesquisa neste trabalho.

De frente para 0 método MSF para a dessalinizacdo da &gua, prevé-se que este tem
fundamento no estudo da transferéncia de calor, transferéncia de massa, termodindmica e
mecanica dos fluidos, ou seja, existem diversos fendmenos que ocorrem em uma planta de
destilagdo. As leis e equacdes pertinentes a esse ramo da engenharia estdo disponiveis na
literatura, relacionando este conhecimento com a modelagem, a simulacdo numérica e
softwares capazes de manipular as equacBes com alta precisdo. E possivel prever o
comportamento dos fendmenos, possibilitando a analise dos principais parametros que
influenciam a producéo de 4gua destilada. Nos estudos que envolvem a modelagem e simulacéo
deste método, é observada a caréncia de um modelo termodinamico flexivel dos componentes

do MSF que permita reproduzir diferentes configuracdes e modos de operacao.

Tendo em vista o problema exposto e motivada pela discussdo de um assunto tdo
relevante, o presente trabalho tem o intuito de promover a ideia de que a modelagem e a
simulacdo numérica sdo ferramentas bastante importantes para o0 desenvolvimento,
manipulacéo e aprimoracao de uma tecnologia eficiente de dessalinizacdo da agua do mar capaz
de auxiliar no suprimento de dgua. As ferramentas de modelagem matematica e simulagéo
numérica sdo importantes para o desenvolvimento de proposi¢cdes de projetos e tecnologias
eficientes e viaveis de dessalinizacdo da agua, capazes de auxiliar no suprimento de agua. Em
teoria, a sua utilizacdo pode reduzir significativamente o tempo de engenharia, criando a
capacidade de se testar diferentes opc¢des varidveis e operacionais e demais parametros, em um
programa de computador, e ndo em modelos de teste fisico. Essa capacidade pode teoricamente
reduzir o custo do projeto/instalacdo, bem como o custo final para a populacdo que podera
usufruir destas instalacbes (se construidas, instaladas e colocadas em opera¢édo), eliminando a

necessidade de varios protétipos fisicos a serem feitos e testados.
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2. OBJETIVO PRINCIPAL

Realizar a modelagem matematica e a simulacdo numérica de uma planta de

dessalinizacéo pelo método de Destilacdo Flash de Multiplos Estagios (MSF).
2.1.  Objetivos Especificos

e Investigar as diversas abordagens para a modelagem matematica e dimensionamento de
uma planta de dessalinizagdo MSF;

e Desenvolver uma modelagem matematica em regime permanente, com base nas
equacOes de massa e de energia,;

e Realizar a andlise paramétrica de uma planta MSF com recirculagdo de salmoura,
incluindo os efeitos; da vazdo, temperatura e salinidade da &gua do mar; da temperatura

méaxima da salmoura; do nimero de estagios.
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3. REVISAO DA LITERATURA

Atualmente existem alguns métodos de dessalinizacdo, 0s principais podem ser
divididos em dois tipos de processos. Os térmicos, onde ocorre mudanca de fase, ou processos
de separacdo por membrana, onde ndo ocorre mudanca de fase (COUTINHO, 2013).

Os principais processos sdo citados e descritos suscintamente nesta revisao, enfatiza-se
que o foco deste trabalho é o método MSF, que é descrito mais detalhadamente que os demais
nos topicos subsequentes. Os softwares utilizados em alguns trabalhos de modelagem e

simulagdo numérica também sdo abordados.
3.1. Processos de dessalinizagdo

Dos processos que envolvem a utilizacdo de membranas, os principais sdo a RO e a ED.
Na RO utiliza-se uma membrana semipermeavel que possui permeabilidade a 4&gua, mas néo
aos sais. Para se obter um fluxo de dgua dessalinizada € necessario aplicar uma pressédo de forma
a contrariar o processo natural, agua salobra é pressionada a passar através da membrana que

funciona como um “filtro” retendo os sais contidos na agua (GAIO, 2016).

Na ED também se utiliza membranas, porém, essas sdo seletivas a ions, podendo ser
catibnicas ou anidnicas. Na configuracdo de uma planta ED sao posicionados eletrodos ligados
a uma fonte externa com corrente continua e a dgua salobra recebe corrente elétrica, assim, 0s
fons da solucéo tendem a migrar para o elétrodo de carga oposta. As membranas sdo dispostas
de maneira alternada formando varios compartimentos. A agua salobra flui entre cada par de
membranas, 0s ions seguem para 0s polos atravessando ou sendo barrados por estas (GAIO,
2016).

Mais de 50% da agua dessalinizada no mundo é produzida com calor para destilar agua
salobra. Diferentes arranjos caracterizam os tipos de processos de destilacdo, dentre eles, os
mais comercialmente usados sdo: Destilacdo Flash de Mdltiplos Estagios, Destilacdo de
Multiplo Efeito e Compressdo de Vapor (AL-OTHMAN et al., 2018).

No processo MSF, para maior economia operacional da planta, a salmoura é pré-
aquecida. Isso é feito geralmente condensando-se 0 vapor em uma série de tubos que passam
através da planta que por sua vez aquece a agua salgada, entdo a salmoura é posteriormente

aquecida em um aquecedor até o valor maximo permitido de temperatura de saturagdo. Essa
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agua entdo flui e € introduzida rapidamente ao primeiro estagio da camara. 1sso faz com que

esta evapore instantaneamente, assim o ciclo se repete (SOUZA, 2002).

Semelhante ao MSF, a destilacdo de mdaltiplos efeitos (MED) ocorre em uma série de
camaras (efeitos), este método funciona a partir do principio de reducdo de pressao interna nos
varios efeitos. Isso faz com que a salmoura passe por ebulicdo multipla sem fornecimento de
mais calor apds o primeiro efeito. A agua € vaporizada na superficie dos tubos responsaveis
pela evaporacdo formando uma fina pelicula que entra em ebulicdo e evaporacgdo rapida. A cada
passagem de efeito o vacuo é aumentado gradativamente e a temperatura é controlada desde a
primeira etapa (SANTQOS, 2005).

Na configuracdo de uma planta de destilagdo por compressdao de vapor, o calor para
evaporacdo da agua vem da compressdo do vapor muito mais do que da troca direta de calor a
partir do vapor produzido em um aquecedor. O compressor cria um VAacuo e entdo comprime o
vapor e condensa-0. O processo pode ser tnico ou com multiplos efeitos. O vapor produzido é
comprimido, mecanicamente ou por termo compressdo antes de passar para o condensador e

realizar a troca de calor no evaporador (COUTINHO, 2013).
3.1.1. Destilacdo Flash de Multiplos Estagios (MSF)

O método de dessalinizacdo MSF é exemplificado na Figura 1, podendo ser encontrado
de duas formas, o sistema de passagem Unica (MSF-OT),sem recirculacdo de salmoura, ou
sistema de recirculacdo de salmoura (MSF-BC). O sistema, em ambos 0s casos, consiste em
fases intermitentes, um aquecedor de salmoura, um sistema de vacuo, circuitos de controle e
unidades de bombeamento. Cada estagio flash inclui tubos condensadores, bandejas de
destilado e desumidificadores. No caso da configuracdo MSF-BC, uma planta real tem o
numero de estagios na secdo de rejeicdo de calor comumente definido como 3 e o nimero de
estdgios na secdo de recuperacdo de calor varia de 12 a 30 (AL-KARAGHOULI e
KAZMERSKI, 2013).

As usinas de dessalinizacdo MSF séo divididas em dois modelos, a destilacdo flash de
multiplos estagios simples ou de passagem unica, MSF-OT, do inglés Multistage Flash
Desalination Once Through, e a de recirculacdo de salmoura, MSF-BC, do inglés Multistage
Flash Desalination Brine Circulation, sendo o modelo mais comum o com reciclagem de

salmoura (MSF-BC). Quanto ao sistema de passagem Unica (MSF-OT), sua utilizagdo é mais
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limitada, isso ocorre porque o modelo MSF-BC aproveita o calor da salmoura que sai do
processo para regular a temperatura da 4gua do mar que entra no processo, assim, a temperatura
de alimentacdo se torna constante e mais alta que a ambiente, economizando na quantidade de

calor fornecido para evaporar a agua do mar (EL-GHONEMY, 2018).

As unidades de MSF geralmente variam de 10.000 a 70.000 m?/dia e seu consumo total
de energia elétrica (energia elétrica acrescida da energia térmica equivalente) encontra-se na
faixa de 19,58 a 27,25 kW h/m3 (AL-KARAGHOULI, KAZMERSKI, 2013).

Vacuo

b > )
Agua salgada

Vapor -

Demister

P e heN BTSN
Aquecedor ? ? / Agua dessalinizada
salmoura )

Condensado

Figura 1 - Diagrama esquematico de uma unidade de MSF (adaptado de AL-KARAGHOULI e KAZMERSKI, 2013)

3.2. Modelagem aplicada a dessalinizacdo MSF

A primeira proposta de modelo dindmico para o processo MSF foi apresentada por
Glueck e Bradshaw (1970), que incluia um balanco energético diferencial combinando espaco
de vapor e destilado no estagio flash. Posteriormente, o modelo trazido por Drake (1986) fazia

uso de correcdes empiricas para as taxas de evaporacao.

O modelo matematico apresentado por Hamed e Aly (1991) foi testado em uma planta
MSF de capacidade 23.496 m3/dia e obteve desvio maximo entre as aproximacgdes nao
excedendo 3,5% para o gradiente de temperatura do vapor e para a taxa de vaporizacao (flash).

As equacdes de balango de energia e massa foram combinadas para produzirem um conjunto
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de equacdes simultaneas independentes, assumindo que em todos 0s estagios 0S processos sao
adiabéticos. Tais equacgdes foram resolvidas por uma matriz algébrica que determina a taxa de
vapor desconhecida.

O primeiro modelo proposto por Husain et al. (1994a) considera para as equacdes de
balanco da entalpia e massa que o contetdo da cAmara flash é uma mistura cuja temperatura,
concentracdo e entalpia especifica sdo as mesmas da salmoura de saida da cAmara. A equacdo
SPEEDUP comercializada pela ASPEN-TECH, U.K. foi ajustada e um algoritmo separado foi
responsavel por inicializar todos os perfis de temperatura através de uma matriz. O modelo foi
capaz de alcangar um bom ajuste para as temperaturas e pressoes. Posteriormente melhorias a
este modelo trouxeram ajustes quanto a dindmica do estagio flash e do destilado (HUSAIN et
al., 1994b).

Al-Fulaij et al. (2011) realizaram a modelagem dindmica de um sistema de circulagéo
de salmoura dessalinizada por destilacéo flash de maltiplos estagios em funcéo dos principais
parametros operacionais. O sistema de 26 estagios foi submetido a diversas perturbacgdes
(passo) em que se aumentava e diminuia uma variavel manipulada por vez primeiramente em
5%, em seguida em 10% e por ultimo em 15%. Observou-se que 0 aumento na temperatura do
vapor diminui o nivel de salmoura em todos os estagios. Contudo, o aumento da temperatura
do vapor aumenta a quantidade de condensado em cada estagio, o0 que aumentara a producao
total da planta, mas diminuira a razdo de ganho de producdo porque serd necessario mais vapor

para aquecer a salmoura reciclada.
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Na literatura sdo apresentados diferentes tipos de decomposigdo das plantas MSF. A

decomposicdo fisico-funcional € uma delas e pode ser observada na Figura 2, nela observa-se

0s subsistemas que formam a planta com seus respectivos componentes caracteristicos
(GAMBIER e BADREDDIN, 2004). Neste trabalho o subsistema de geragéo de energia ndo

foi modelado, pois ndo é o foco, os demais sistemas foram avaliados e modelados

individualmente.

Unidade elétrica
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Gerador de
Energia

Vapor .
f——.

Qondensa.!do

Unidade dessalinizadora

Agua marinha

88°C
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I
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..................................... L
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1
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1
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Figura 2 - Decomposigio fisico-funcional de uma planta MSF (adaptado de GAMBIER e BADREDDIN, 2004)

3.2.2.

Modelagem do sistema de aquecimento da salmoura

A decomposicdo do subsistema de aguecimento da salmoura pode ser observada na

Figura 3. No aquecedor de salmoura (secdo de entrada de calor), a salmoura é aquecida para

atingir a temperatura maxima permitida para a salmoura. O aquecedor de salmoura funciona

como trocador de calor casco tubo. Para a modelagem da transferéncia de calor do vapor usado

para 0 aguecimento para a dgua do mar através das paredes dos tubos, aplica-se a diferenca
média de temperatura em escala logaritmica (REDDY, 1995; MAZZOTTI, 2000). O fator de
incrustacdo e a presenca de gases ndo condensaveis sdo introduzidos na modelagem pelo
coeficiente global de transferéncia de calor (ALSADAIE e MUJTABA, 2014).
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Figura 3 - Decomposicdo do subsistema de aquecimento da salmoura (adaptado de GAMBIER e
BADREDDIN, 2004)

3.2.3. Modelagem do estagio flash

Conforme observado na Figura 1, depois de sair do aquecedor de salmoura, a &gua do
mar € introduzida subitamente no primeiro estagio atraves de um orificio. Como a salmoura ja
esta em sua temperatura de saturacdo para uma pressdo mais alta, quando ela entra subitamente
em um estagio que esta a uma pressao menor ela ficard superaquecida e comecara a liberar
vapor para se transformar novamente em estado saturado. Como um processo de compensacao,
iss0 se repete a medida que a salmoura passa por uma série de estagios interconectados. O vapor
formado é condensado pela agua do mar que passa nos tubos na parte superior dos estagios. Os
balangos de massa e energia podem ser facilmente modelados através da primeira lei da
termodinamica (AL-WESHAMHI et al., 2013).

Segundo Gambier e Badreddin (2004), os estagios flash podem ser modelados de
maneira similar ao aquecedor de salmoura, sua decomposicéo pode ser observada na Figura 4.
O primeiro estagio ndo possui entrada de destilado e o Ultimo possui particularidades caso a
planta tenha recirculacdo de salmoura. As semelhancas dos estagios com o aquecedor de
salmoura sdo com relacdo ao subsistema de feixes de tubos que desempenham as mesmas
funcdes: condensador externo e circulacdo de salmoura no interior. Assim, 0 mesmo modelo

discutido para o aquecedor de salmoura pode ser aplicado.
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Figura 4 - Decomposicdo da camara flash (adaptado de GAMBIER e BADREDDIN, 2004)

3.2.4. Subsistema de entrada e saida

O subsistema de entrada e saida da planta € composto por bombas, valvulas, tubulacbes
e divisores e, geralmente, ndo é incluido na modelagem. Para plantas com recirculacdo de

salmoura, o desaerador e o0 tanque de mistura pode ser considerado parte deste subsistema
(FLEHMIG et al. 2000).

3.3. Softwares auxiliares

Ferramentas de simulacdo sdo essenciais para o desenvolvimento e simplificacdo do
estudo dos processos de destilacdo térmica. Na literatura sdo encontrados diversos softwares
com ferramentas Uteis e capazes de realizar uma simulacdo conforme necessario. Segundo Al-
Fulaij (2011) modelos para modelagem dindmica MSF visando avaliacdo de desempenho,
otimizacdo operacional, controle e explicacdo de fenbmenos complexos tém sido codificados
pelo software gPROMS, mas a dessalinizacdo pelo método MSF pode ser reproduzida também
pelo simulador Simulink, Matlab e Modelica, sdo frequentemente aplicados também, os
softwares EES®, TRNSYS® e COMSOL® (HAWAIDI, 2011).
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4. METODOLOGIA

A planta analisada para dessalinizar a agua do mar é a MSF-BC. A principal razéo para
a utilizacdo de usinas de MSF, além da féacil operacdo, ¢ a alta capacidade que elas fornecem
com eficiéncia e confiabilidade térmica relativamente altas, o que, consequentemente eleva o

desempenho e reduz os custos de producéo.

A modelagem matematica utilizada foi apresentada e, ap6s o estudo e finalizacdo foi
introduzida no programa EES®. A partir desta etapa foi possivel obter uma analise para
inimeros parametros, avaliando diferentes situacGes, variaveis e configuracdes. Os impactos
na producdo de agua dessalinizada foram interpretados e o dimensionamento da planta MSF foi

efetuado a partir dos dados obtidos.
4.1. EES®

A ferramenta utilizada neste trabalho ¢ o Engineering Equation Solver (EES®), este
programa foi desenvolvido pela F-Chart Softwares e é aplicado geralmente na area de Ciéncias
Térmicas. Este software permite a realizacdo de balancos de massa e energia dos sistemas,
também possibilita resolver multiplas equacgdes envolvendo fungdes termo fisicas de variadas
propriedades como temperatura, entalpia, entropia, condutibilidade térmica e pressdo que

contenham até mesmo variaveis implicitas (SILVA et al., 2009).

O software possui uma interface grafica simples que possibilita o programador inserir o
diagrama esquematico da instalacdo ou uma figura do que esta sendo modelado. De acordo com
Silva et al., (2009) o programa possui um banco de dados com propriedades termodinadmicas
para definicdo do estado fisico e das demais propriedades de diversos fluidos, necessitando para

isso de duas propriedades termodinamicas independentes.

As tabelas automatizadas pouparam tempo e trouxeram vantagens para realizar
diferentes simulac6es a partir da mesma configuracao, possibilitando estudar o comportamento

do sistema quando algumas das variaveis sofrem alteracéo.
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Para validar a modelagem foi necesséria a utilizacdo de dados de plantas reais. A Tabela

1 inclui o projeto e as condic¢des operacionais de uma planta MSF-BC instalada no Kuwait e

pertencente ao Ministério da Eletricidade e Agua (MEW).

Tabela 1 Pardmetros de uma usina de dessalinizacdo MSF-BC instalada no Kuwait

Parametros Valor Unidade
Vazdo de 4gua do mar 4027 kgls
NUmero de estagios (N) 24
NUmero de estagios sessdo de recuperacao de calor 21
Numero de estagios sessdo de rejeicao de calor 3
Largura do estagio (L) 3,150 m
Altura do estagio (H) 4,521 m
Temperatura maxima da salmoura (TMS) 107,8 °C
Salinidade da agua do mar (Xr) 40 a/kg
Temperatura da agua do mar (Tr) 27,3 °C
Gases nao condensaveis (Gnc) 18,1 mg/kg
Sessao de recuperacao de calor
Numero de tubos condensadores 1410
Diametro externo dos tubos condensadores 0,0445 m
Diémetro interno dos tubos condensadores 0.04197 m
Sessdo de rejeicdo de calor
Numero de tubos condensadores 1992
Diémetro externo dos tubos condensadores 0,03175 m
Diémetro interno dos tubos condensadores 0,02927 m
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4.3.Especificacdes

De acordo com El-Dessouky e Ettouney (2002), para sistemas MSF convencionais com

capacidades de 27000 a 32000 m? por dia, o estagio flash atende algumas especificagdes:

A piscina de salmoura possui largura e comprimento semelhantes do estagio e a
profundidade varia de 0,2 a 0,5 m.

Um dispositivo de transferéncia da salmoura entre 0s estagios € projetado para selar o
espaco de vapor entre os estagios e aumentar a turbuléncia e a mistura do fluxo de
salmoura de entrada. Este dispositivo é responsavel por promover o flash e controlar a
formacéo de bolhas de vapor.

O demister é formado por camadas de malha de arame com a fungdo remover as
goticulas de salmoura arrastadas pelo vapor liberado. 1sso é essencial para evitar o
aumento da salinidade da &gua produzida ou a formacao de incrustagdes na superficie
externa dos tubos do condensador.

O calor latente liberado da condensacgéo do vapor resulta no aquecimento da corrente de
agua do mar que flui dentro dos tubos. Essa recuperacdo de energia é essencial para
manter o alto desempenho do sistema.

Conexdes para o sistema de ventilacdo, que remove gases ndo condensaveis (Oz, N2 e
CO2), que séo dissolvidos na agua do mar de alimentacdo, mesmo apos a desaeragéo.
Instrumentacdo, que inclui termopares, sensor de nivel e medidor de condutividade, séo
colocados no ultimo e no primeiro estagio flash. Os dados medidos dessas etapas séo
adotados pelo sistema de controle do processo. Por conseguinte, e sujeito a disturbios
nos parametros do sistema sdo feitos ajustes nos controladores para restaurar as
condicdes operacionais desejadas. A magnitude desses ajustes depende das medicdes
realizadas no ultimo e no primeiro estagio.

O processo opera em uma faixa de temperatura de 110 a 30°C. Isso implica que a
maioria dos estagios opera a uma temperatura abaixo de 100°C.

As paredes, tetos e divisorias dos estagios sdo construidos em aco carbono com
revestimento em aco inoxidavel ou epdxi. O revestimento de aco inoxidavel é usado em
locais onde podem ser encontradas condi¢fes mais altas de erosdo ou corrosdo. Todas
as etapas sdo reforcadas com uma estrutura de aco inoxidavel e fortemente isoladas para

minimizar as perdas de calor.
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4.4. Indicador de desempenho

Para efetuar a avaliagdo de uma planta MSF é necessario determinar um indicador de
desempenho, o0 mais comum é 0 GOR que é definido como a taxa de ganho da saida (Gain
Output Ratio), ou seja, a producéo final de agua em relacdo ao vapor fornecido no aquecedor
de salmoura. Para plantas MSF, um GOR tipico possui valores em torno de 8 (EL-GHONEMY,
2018).

4.5. Descri¢ao do processo

Conforme apresentado na Figura 5 e na Figura 6 - Esquema genérico para os estagios, 0 inicio
do processo se da com a agua salobra de alimentacéo (F) que passa pela secéo de rejeicdo de
calor (tubos de condensador) para resfriar o destilado e a salmoura antes de ser lancada ao mar.
No caso da configuragdo MSF-BC existe a reciclagem da salmoura, a agua do mar é alimentada
e uma parte € combinada com uma corrente de salmoura reciclada (Br) e uma parte € rejeitada
para equilibrar o calor (Brej). Para a configuracdo MSF-OT a salmoura é totalmente descartada

no ultimo estagio e uma nova corrente de agua salina € encaminhada ao processo.

A vazdo de agua do mar (F) entra nos tubos da sec@o de recuperacdo para elevar sua
temperatura a partir dos estagios e, em seguida, passa através do aquecedor de salmoura para
alcancar sua temperatura mais alta (TBT), que € aproximadamente igual a temperatura de
saturacdo da salmoura a pressdo do sistema. Neste ponto, a alimentacdo (B;) entra no primeiro
estagio (i=1) através de um orificio que reduz sua pressdo, como a salmoura ja esta em sua
temperatura de saturacdo para uma pressao mais alta, ela ficard superaquecida e comecara a
liberar vapor para se transformar novamente em estado saturado. O vapor passa atraves de um
eliminador de gotas (Demister) para rejeitar qualquer resquicio de salmoura arrastada e
condensa (Di) na parte externa fria do conjunto de tubos do trocador de calor, em seguida,
escorre para uma bandeja de destilados. O destilado de cada estagio é coletado em uma bandeja

formando o produto final.
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES

Os resultados obtidos a partir da realizacdo deste trabalho incluem a modelagem, a
implementacdo desta no software e a analise da influéncia das principais variaveis na producdo
de destilado.

5.1. Modelagem matematica para o sistema de dessalinizacdo MSF-OT

A modelagem é constituida por um conjunto de balancos de massa. Para desenvolver o

modelo matematico foram levadas em consideracao algumas hipéteses:

1. Operagdo em regime permanente;

2. As capacidades térmicas, entalpia especifica e propriedades fisicas para &gua do mar e
salmoura s@o funcGes de temperatura e salinidade;

3. Arresisténcia devido a incrustacdo é constante;

4. As perdas termodinamicas incluem a elevagéo do ponto de ebulicdo, a tolerancia ao ndo-
equilibrio e as perdas por demister;

5. O produto destilado é isento de sal;

6. Os efeitos de superaguecimento sdo insignificantes.

Toda modelagem foi baseada na lei de conservacéo, a qual foi desenvolvida para massa
e energia. O modelo matematico € um conjunto de equacfes que descrevem cada fase. A
modelagem foi dividida em duas, a modelagem do estagio flash e a modelagem do aquecedor
de salmoura e as defini¢cGes das variaveis usadas no modelo e suas respectivas unidades de

medida sdo dadas na lista de simbolos.

5.1.1. Modelagem dos estagios

(1344

Para efeito de entendimento dos fluxos, para um estagio genérico “i”, as grandezas que saem
recebem o subscrito do estagio (i). As correntes que entram pela esquerda recebem subscrito
do estagio anterior (i-1) e as que entram pela direita recebem o subscrito do estagio seguinte
(i+1). Em cada estagio, existe uma corrente de destilado (Di), que se refere a por¢cdo da agua
salgada que entrou em ebulicdo, evaporou e posteriormente condensou conforme ilustrado na
Figura 7. As propriedades termo fisicas e termodinamicas, como entalpia, calor especifico, entre
outras, foram calculadas através de equacGes apropriadas ou determinadas a partir de dados

disponiveis na literatura.
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Primeiramente, realizamos o balanco de massa. Para tal, utilizamos trés volumes de
controle afim de facilitar a organizacdo das equacdes e varidveis, a separacdo utilizada esta
expressa na Figura 7. Em seguida, considerou-se que ndo ha acimulo, geracdo ou consumo e
que o destilado é isento de sal, a partir dai aplica-se a lei de conservacao da massa para realizar
0s balangos.
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O volume de controle um (VC,), ilustrado pela Erro! Fonte de referéncia ndo e
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obtém-se:
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Bioy = VL; + Gy, + B; 1)

Bi_1Xp, , = BiXp, 2)

(VCy) Bi_1Yp,_, = Gne; + BiYp, (3)
Yg, = Yp (4)

Xp, = X¢ (5)

Onde,
B;_; é a vazdo de salmoura que entra no estagio i (kg/s);

B; é a vazdo de salmoura que sai do estagio i (kg/s);

Xpi—1 € a salinidade da salmoura que entra no estagio i (9/kg);
Xg; € a salinidade da salmoura que sai do estagio i (g/kg);
Yg, , € a fragdo de gases ndo condensaveis que entra no estagio i;
Yg, € a fracdo de gases ndo condensaveis na salmoura no estagio i;
Yr € a fracdo de gases ndo condensaveis na agua do mar;
VL; € a vazdo de vapor liberado no estagio i (kg/s);
Gnc; € a vazdo gases ndo condensaveis no estagio i (kg/s).
O volume de controle dois (VC»),

Figura 9, envolve entradas e saidas relacionadas ao topo do estagio flash, neste caso,
achou-se pertinente realizar o balanco de massa para as varidveis relacionadas a agua

separadamente das demais variaveis chegando-se as Equacdes:
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Di_y +VLi + VA;_; (1—Yya,_ ) = Di+ VA; (1—Yya,) (6)
(VCZ) VA1 = (1 - ZC)VLI + GNCi (7)
VAi_1 Yya,_, + Gng = VA Yya, (8)

Onde,
Yvai—1 € a fracdo de gases ndo condensaveis no vapor nao condensado que entra no estagio i;
Yva;i € a fracdo de gases ndo condensaveis no vapor nao condensado do estagio i;
VA; € o vapor ndo condensado do estagio i (kg/s);
VA;_; é o vapor ndo condensado que entra no estagio i (kg/s);
D;_, é avazdo de destilado que entra no estagio i (kg/s);
D; é a vazdo de destilado que sai do estagio i (kg/s);
Z¢ é o rendimento do condensador.

O rendimento do condensador € uma parcela incorporada com o intuito de tornar o
modelo mais préximo do real possivel, esse termo corresponde ao quanto de vapor liberado é

transformado em destilado pelo condensador.
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O volume de controle global (VCG) envolve todas as entradas e saidas do estagio flash.,
aplicando o balango de massa obtém-se:

(VCG) Di—l + VAi_1 + Bi—l - VAI + Di + Bi (9)

Similar ao balango de massa, realizou-se o balango de energia. Utilizou-se novamente

os trés volumes de controle conforme:
(VC]_) Bi—lhBi_l = VLihVLi + GNCihNCi + BihBi (10)

Di—lhDi_l + VLihVLi + VAi—l (1 - YVAi—l)hVAi—l = DihDi + (11)
VC) VA; (1= Yya, )hva,

Gneihne + VA1 Yya, e, = VA; Yya, hng (12)

Onde,
hg;_; é a entalpia da salmoura que entra no estagio i (kJ/kg);
hg; é a entalpia da salmoura que sai do estagio i (kJ/kg);
hp;_, € a entalpia do destilado que entra no estagio i (kJ/kg);
hyy; € a entalpia do vapor liberado no estagio i (kJ/kg);
hy,; € a entalpia do vapor ndo condensado no estagio i (kJ/kg);
hp; € a entalpia do destilado que sai do estagio i (kJ/kg);
hri,, € a entalpia da agua do mar que entra no estagio (kJ/kg);
hg; € a entalpia da agua do mar que sai do estagio (kJ/kg);
hyci—1 € a entalpia dos gases ndo condensaveis que entram no estagio (kJ/kg);

hyci € a entalpia dos gases ndo condensaveis que saem do estagio (kJ/kg).
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A entalpia do vapor de agua é funcdo da temperatura e é encontrada através de tabelas
termodindmicas disponiveis na literatura. J& as entalpias da salmoura (hg;)e da agua do mar
(hg;) sdo funcéo do calor especifico (Cp) que, por sua vez, é funcdo da temperatura e salinidade
(Xp e Xpg;). Essas varidveis podem ser expressas pela correlacdo citada por El-Dessouky e
Ettouney (2002) e € vélida na faixa de temperatura de 20°C a 180°C e a salinidade da 4gua em
de 20 g/kg a 160 g/kg.

hg, = Cp, (T, — T%) (13)

Cpr; = (Acp, + Bepg Te; + Cepp Tr,> + Depp Tr;>)1073 (14)
Acp, = 4206,8 - 6,6197 X + 1,2288 1072X;* (15)

Bep, = — 1,1262 + 5,4178 1072Xg - 2,2719 107*X;° (16)
Cepy = 1,2026 1072- 53566 10™#Xp + 1,8906 106Xz (17)
Depe = 6,8777 1077 + 1,517 107°Xp - 4,4268 107X (18)
hg, = Cpg, (Ts, — T°) (19)

Cps; = (Acps, + Beps, Toy + Cepg, To® + Depg, Ts;*) 107 (20)
Acp, = 4206,8- 6,6197 Xp, +1,2288 1072Xp,? (21)
Beps, = — 1,1262 + 54178 107%Xp, - 2,2719 107*Xp,? (22)
Cepg, = 1,2026 1072- 53566 10™*Xp, + 1,8906 10~¢Xp,? (23)

Dep, = 68777 1077 + 1,517 107X, - 4,4268 10°Xp,” (24)
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Onde,

Cpg;€ o calor especifico da agua do mar (kJ/kg °C);
Cpg;€ o calor especifico da agua do mar (kJ/kg °C);
Tg,€ a temperatura da salmoura (°C);

Tr,€ a temperatura da agua do mar (°C);

Xk é a salinidade da 4gua do mar (g/kg);
Xg;€ a temperatura da salmoura (g/kg);

T* é a temperatura de referéncia adotada como 0°C.

As equacdes do modelo para o condensador incluem as equacfes de transferéncia de
calor e equilibrio de calor. Ao redor do tubo do condensador, o balanco de energia é feito entre
a dgua do mar de alimentacdo dentro dos tubos do condensador, o vapor condensado fora dos

tubos e os gases ndo condensaveis fora dos tubos.

Uma das formas mais utilizadas de realizar o balango de energia no condensador €
utilizando o método do coeficiente global de transferéncia de calor (U) (INCROPERA, et al,

2008). Seguindo este método o balanco de energia no condensador pode ser expresso como:

. (TF- - TF- )
F; Cpg, (Tg, — Tg,, ) = Uc, Ac. —
i LUPF; ( Fi F1+1) Ci 3G In (TVAi - TFi+1)] (25)
( TvAi - TFi)
Ac, = Ng, D¢, L, (26)

Onde,
Ug; € o coeficiente de transferéncia de calor global do condensador do estagio i (kW/m2°C);
Ac; € a area de transferéncia de calor do condensador do estagio i (m?);

L¢; € o comprimento dos tubos condensadores do estagio i (m);
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N¢i é 0 nimero de tubos do condensador do estagio i;
D¢; € o didmetro dos tubos condensadores do estagio i (m);

De acordo com Incropera, et al (2008) a determinacdo do coeficiente global de
transferéncia de calor é uma etapa essencial de qualquer analise de trocadores de calor. O
coeficiente é determinado em funcdo da resisténcia térmica total a transferéncia de calor entre
dois fluidos. Essa determinacdo leva em consideracéo as resisténcias condutiva e convectiva
entre fluidos separados por uma parede cilindrica e a consequente formacéo de incrustacoes
sendo expressado da forma:

I'g.
1 rg L ' L ln( El/rli) rg L (27)

Onde,
rg, € 0 raio externo dos tubos do estagio i (m);
ry, € 0 raio interno dos tubos do estagio i (m);
hc;, € o coeficiente de troca térmica por convecgdo interno (kW/°C);
hcg, € o coeficiente de troca térmica por convecgdo externo (kKW/°C);
ky, € a condutividade térmica do material do condensador (kW/m °C);

O coeficiente de troca térmica por conveccdo que caracteriza 0 escoamento interno
(hcy,) pode ser definido através da Equacdo (28) (INCROPERA, et al, 2008). A condutividade

termica da agua salgada (kg,) , em W/m °C, pode ser calculada atraves da correlagdo citada por

El-Dessouky e Ettouney (2002) onde é pode ser obtida em funcéo da temperatura, em uma faixa
de 20 a 180°C, e da salinidade, em uma faixa de 0 a 160 g/kg.

ke,
D,

hCIi = NUIi (28)
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logyo(kp,) = l0g;0(240 + 2 107Xy ) + 0,434 (2,3
(29)

1
343,5 + 3,7 1072Xp Ty, + 273,15 \3
Ty, + 273,15 647,33 102X

Onde,
Nu;, € o nimero de Nusselt referente ao escoamento interno no estagio i,

Uma correlacdo comum para o nimero de Nusselt € a de Dittus—Boelter para fluidos em
fluxo turbulento, confirmada experimentalmente para nimeros de Reynolds maiores que 10°.
Esta correlagéo é aplicavel quando a conveccdo forcada é o Unico modo de transferéncia de
calor e ndo ha ebulicdo, condensacéo ou radiacdo significativa. Embora sua utilizagéo seja facil
e satisfatdria o seu uso pode resultar em erros de até 25%. Com o intuito de diminuir essa
porcentagem para menos de 10% optou-se pela utilizacdo de uma correlacdo proposta por
Gnielinski (1976) e véalida para uma ampla faixa do nimero de Reynolds incluindo a regido de
transicdo (INCROPERA, et al, 2008).

3000 < Rep, <5 106

fr,
(%) (Reg, — 100) Pry, (30)
Nul. =

i 1

fr\Z (o 2
1+12,7 (@) (PFFF’ - 1)

Onde,
Reg, € 0 nimero de Reynolds referente ao escoamento de agua do mar no estagio i;
Prg, € 0 numero de Prandtl da agua do mar no estagio i;

fg, € o fator de atrito referente ao escoamento da agua do mar no estagio i.
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Segundo Incropera, et al (2008), quando 0 escoamento estd em condi¢es de regime
laminar o numero de Nusselt € uma constante, independente de Reynolds e Prandtl e assume o
valor de 4,36.

Para a determinacgéo do fator de atrito utilizou-se a equacéo de Colebrook (1938) que
desde muito tempo tem sido considerada como a mais precisa lei de resisténcia ao escoamento
além disso esta equacao é valida para todo o tipo de escoamento e ainda vem sendo utilizada
como padréo referencial. Sua particularidade é que ela é implicita em relacdo ao fator de atrito,
Ou seja, a grandeza “f “esta presente nos dois membros da equacao e por isso sua resolucao
requer um processo iterativo. Para isso, Miler (1996) sugeriu a Equacao (32) que, em uma Gnica
interacdo, ira produzir um resultado com desvio dentro de 1% (FOX; MCDONALD;
PRITCHARD, 2004)

1 / £c 2,51 \

—_—= =2 10g10 + (31)
i \3,7Dci Rep, /fOF-/
-2
£, = 0,25 |logy S + 272 (32)
Fj ! 3’7DC1 ReFi0,9

Onde,
€c € a rugosidade da tubulacdo do condensador.

Os numeros adimensionais de Prandtl e Reynolds sdo definidos, respectivamente, por:

Cpr. Up.
Prp = =P (33)
i kFi
4F;
ReF. = = (34)
' T D¢ Mg,

A viscosidade dinamica da agua do mar (ug,) em Pa.s, foi obtida através de uma

correlagéo citada por El-Dessouky e Ettouney (2002) que é eficaz em uma faixa de salinidade de
0 a 130 g/kg e temperatura de 10 a 180 °C.



HF; = (A”Fi) (B“Fi) 107

604.129
In (A, )=- 379418 + ————
A 139,18 + Ty,

— 2

Byp = 1+ Dy Xp + By XF

D

- —5/ _8=2
ur, = 1,474 10 4+ 1,5107°Ty - 3,927 10 °Ty,

E,, =1,07341075- 85 10T, +2,23107° T;;*

UF;

o TFi + TFi+1
Fl 2

(35)

(36)

(37)

(38)

(39)

(40)
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Para o lado externo do condensador que se refere ao vapor, a analise de Nusselt pode ser

entendida como uma condensacgdo em filme laminar sobre uma superficie de um tubo horizontal

e o coeficiente convectivo médio é representado pela correlacdo (INCROPERA, et al, 2008):

1
i Z
8 Py, (pVLli - pVLgi) kVLiS h VL;

hg, = 0,729
NC IJ'VLi (TsatVLi - TSi) DCi

h'y, = hy, (1 +]a;)

Ja, = CpVLli (TsatvLi - Tsi)

hyy,

Onde,

g é a aceleracdo da gravidade (m/s?);

pvr, € amassa especifica do vapor liberado no estado liquido (kg/m?);

(41)

(42)

(43)
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PVLg. é a massa especifica do vapor liberado no estado gasoso (kg/m3);

Hyr, € a viscosidade dinamica do vapor liberado (Pa.s);
Tsac € @ temperatura de saturacéo (°C);

Ts é a temperatura da superficie (°C);

h'yy, € a entalpia modificada do vapor liberado (kJ/kg);
Ja; € 0 nimero de Jakob no estégio i;

ky, € a condutividade térmica do vapor liberado (kW/m °C);

CpVLli é o calor especifico do vapor liberado (kJ/kg °C).

Todas as propriedades que se tratam da agua pura, foram obtidas através de tabelas

termodinamicas disponiveis no software EES®.

Considerando que o calor transferido pela &gua do mar dentro dos tubos seja igual ao

calor transferido por conveccao pelo vapor condensado externamente tem-se que:
Fi hFi = hEiT[ rEiZ (Tsi — TVAi) (44)

A temperatura do vapor liberado da salmoura (TvL) é menor que temperatura da
salmoura (Tg), isso devido aos fendbmenos de elevacdo do ponto de ebuligdo (EPB) e tolerancia
ao ndo-equilibrio (TNE). A elevacdo do ponto de ebulicdo € a elevacdo do ponto de ebulicdo
normal de um liquido puro pela presenca de uma substancia dissolvida. A tolerancia ao nao-
equilibrio representa a diferenca entre a temperatura da salmoura e a temperatura
correspondente ao equilibrio termodindmico com o vapor (AL-FULAIJ, 2002). As relacdes

entre as temperaturas sao dadas por:
Tp, = TMS — iATy (45)

TMS —-T
AT, = TBN (46)
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Tg, = Ty, + EPB; + TNE; (47)

Tya, = Ty, — ATpmi (48)

Onde,
Tgi_1 é a temperatura da salmoura no estagio anterior (°C);
AT, é a diferenga de temperatura entre estagios (°C);
ATpy; € a queda de temperatura ocasionada pelo demister no estagio i (°C);
Tp; € a temperatura do destilado no estagio i (°C);
TMS é a temperatura méxima da salmoura (°C).

A correlagéo para a elevacdo do ponto de ebulicdo da agua do mar utilizada é proposta
por El-Dessouky e Ettouney (2002) e precisa em uma faixa de salinidade de 1% a 16% e a uma
faixa de temperatura de 10°C a 180°C.

EPB; = Agpp, Xpi + BEPBiX%i + CEPBiX%i (49)

Agpp, = 8,325 1072 + 1,883 10~*Ty; + 4,02 10°TZ (50)
Bips, = —7,625 107 + 9,02 10~5Ty; — 5,2 107 T (51)
Cepp, = 1,522 10~* — 3 10~5Ty; — 3 107°TZ, (52)

A correlacdo para a tolerancia de ndo-equilibrio (TNE) foi obtida pelo Laboratério
Nacional de Oak Ridge (ORNL) a partir de alguns dados obtidos a partir de algumas plantas

comerciais.

TNE 0,328L;
104
TNE,; = i 0,5 AT, + TNE,. 53
' (O,SATst+TNE10i> ( st + TNEso,) (53)
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B 6
TNE,o, = (0,9784)™®i(15,7378)Hi(1,3777)Li (54)

A perda de temperatura devido a queda de pressdo nos tubos do demister (ATpy;,),
expressa como perda de temperatura (°C), foi citada por Rosso et al. (1996) de acordo com a
Equacdo (55).

1,885—0,02063Ty
ATpy, = € 1,8 (55)

Onde,
Hi é a altura da salmoura no estagio i (m);
Li € o comprimento do estagio i (m);

A estimativa da pressao nos estagios foi obtida através da equacdo de Antoine:

3835,18

InP, = 23,2256 —
((T5, +273,15) + 45,343

(56)

Onde,

P, é a pressao do estagio i (Pa);
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5.1.2. Modelagem para o aquecedor de salmoura
Como ndo ha reacdo ou qualquer vazéo de entrada ou saida que ndo seja da propria
salmoura, observa-se, conforme a Figura 10, que a massa e a composi¢do antes e depois do
agquecedor permanecem as mesmas.

Secdo de recuperac¢do de calor

e
: Xr: Tg, s Fy
squeced® r _-—
Y (781
Vapor peme '" 4
e w—-———— -
Saturado |
Ws: Ty s : ¢
Wi Estagio 1
N VNN
Liquido saturado : :"\T: : :
: I | : p
Vcab_-__-l l|||l|
| — . i

Xg,; TMS; By e

Figura 10 - Aquecedor de salmoura (adaptado de AL-FULAIJ, 2011)

O balango de energia no aquecedor foi realizado similarmente ao do condensador
existente dentro dos estagios, a Equacdo (62) é uma correlacdo citada por EI-Dessouky e
Ettouney (2002) onde obtém-se o calor latente do vapor de &gua em funcdo da temperatura.
Aplicando a lei de conservacdo de energia no volume de controle trés (VCs):

BOC_pH (TMS — TF1) = WsAy (58)

TMS = Tg, (59)

F; = Fy (60)
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_ Cpg, + Cp
Cpy = % (61)

Ay = 2501,897149 — 2,407064037 Ty +1,192217 10 > T4 - 1,586310° T3,  (62)

Onde,
W; € a vazdo de vapor no aquecedor (kg/s);
Cpy € o calor especifico médio no aquecedor (kJ/kg °C);
Ay € o calor latente de condensacéo do vapor de agua do aquecedor (kJ/kg);
Ty é a temperatura do vapor do aquecedor (°C).

A transferéncia de calor no aquecedor ocorrera atraves de uma matriz ou feixe de tubos
em escoamento cruzado. Essa conformacdo &€ muito relevante em indmeras aplicacfes
industriais, o arranjo geomeétrico é indicado na Figura 11.

Agua do mar em escoamento cruzado
sobre a matriz tubular

Escoamento interno vapor
de agua através dos tubos

Figura 11 - Esbogo de uma matriz tubular em escoamento cruzado

Conforme realizado nos tubos condensadores, a equacdo para a transferéncia de calor
no aquecedor foi realizada utilizando o método do coeficiente global de transferéncia de calor.

Seguindo a mesma ldgica o balango de energia no aquecedor pode ser expresso por:
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Wiy = Uy A (TMS — T, )
SAH — H AH | (TH _ TFl) (63)
MTT, — TMS)

I'g
i _ I‘EH LH + rEH LCi In ( H/I‘IH) n rEi LH (64)

Uy hey, Ly Lykmy hcg, rg, Ly

AH = NH T DH LH (65)

Onde,
Uy é o coeficiente de transferéncia de calor global do aquecedor (kW/mz °C);
Ay € a area de transferéncia de calor do aquecedor (m);
Ly € o comprimento dos tubos aquecedores (m);
Dy é o diametro dos tubos aquecedores (m);
Ny € 0 nimero de tubos no aquecedor;
rg,, € 0 raio externo dos tubos do aquecedor (m);
ry, € o raio interno dos tubos do aquecedor (m);
hcy,, € o coeficiente de troca térmica por conveccao interno do aquecedor (KW/°C);
hcg,, € o coeficiente de troca térmica por convecgdo externo ao aquecedor (KW/°C);
ky,, € a condutividade térmica do material do aquecedor (kW/m °C);

O coeficiente de troca térmica por convecgdo que caracteriza o escoamento interno no
aquecedor (hcy,,) é expresso por (INCROPERA, et al, 2008):

Kw,
Dy

hCI = NUI (66)
H H
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Onde,
Nuy,, € o nimero de Nusselt referente ao escoamento interno aquecedor;
kw, € a condutividade térmica do vapor do aquecedor (KW/m K);

A correlacdo proposta por Gnielinski (1976) pode ser usada para a determinacdo do

nimero de Nusselt do lado interno dos tubos.

3000 < Rew, <5 106

f
(%) (Rewg — 100) Pry, (67)
2

fur 2
1127 (8 (prai - 1)

NuIH =

Onde,
Rey, € 0 nimero de Reynolds referente ao escoamento do vapor no aguecedor;
Pryy € 0 nimero de Prandtl da agua do mar no estagio i;
fw, € o fator de atrito referente ao escoamento do vapor do aquecedor;

Quando, tém-se um escoamento em condicdes de regime laminar o nimero de Nusselt
€ uma constante, independente de Reynolds e Prandtl e assume valor de 4,36. E para a
determinacdo do fator de atrito utilizou-se, novamente, a equacdo de Colebrook (FOX;
MCDONALD; PRITCHARD, 2004).

/ €u 2,51 \

1
/ 3,7D ’
fWS \ H ReWS fOWS/
-2
_ €n 5,74 69
fowS = 0,25 [logy 3,7Dy + Rey 0,9 (69)
’ S

Onde,



44

ey € a rugosidade da tubulacdo no aquecedor.

Os numeros adimensionais de Prandtl e Reynolds sdo caracterizados, respectivamente,

por:
CpwHw
PrWSH = ﬁ (70)
S
AW,
R f—
eWS T DH qu (71)

Onde,

Hws é a viscosidade dinamica do vapor de agua no aquecedor (Pa.s);

Kwsg,, é a condutividade térmica do vapor de 4gua no aquecedor (kW/m K);

S

Cpws,, é a calor especifico do vapor de agua no aquecedor (kJ/kg °C).

A transferéncia de calor por conveccéo associada ao escoamento cruzado sobre os tubos
estd ligada ao arranjo que é caracterizado pelo didmetro dos tubos (Dy), e pelos espacos
transversal (St) e longitudinal (S;) conforme ilustrado na Figura 12 (INCROPERA, et al,
2008).

(a) () A

S

_Q:Dr
o¥ole
<
‘D
@19
l

&

<
DO
06

Figura 12 - Arranjo dos tubos em uma matriz tubular. (a) Alinhado. (b) Alternados
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O coeficiente de transferéncia de calor associado a um tubo depende da sua posigdo na
matriz. Os primeiros tubos atuam como uma malha geradora de turbuléncia, que aumenta o
coeficiente de transferéncia de calor nos tubos das colunas seguintes. Contudo, as condigdes se
estabilizam com o tempo de tal modo que as mudangas no coeficiente chegam a ser
insignificantes (INCROPERA, et al, 2008). O coeficiente de transferéncia de calor médio para
a totalidade da matriz esta descrito na Equacdo (72) e para o escoamento de qualquer fluido
através de matrizes compostas por 10 ou mais colunas, Grimison (1937) obteve a correlacdo

para o nimero de Nusselt segundo a Equagéo (73):

Kg,
hCEH = NuEH D_H (72)

1
Nug, = 1,13nRepay, "Pre,3 (73)

Onde,

Nug,, € o nimero de Nusselt referente ao escoamento sobre a matriz tubular do aquecedor;
hcg,, € o coeficiente de transferéncia de calor por convecgdo externo do aquecedor;

Remax,, € 0 numero de Reynolds em funcéo da velocidade maxima.
1

Onde, a condutividade térmica da &gua do mar esta descrita na Equacao (29) e o nimero
de Prandtl na Equacdo (33). As constantes ne m estdo listadas na Tabela 2. O numero de
Reynolds na Equacdo (74), diferentemente do definido na Equacdo (34), é baseado na

velocidade maxima do fluido no interior da matriz tubular.

_ pFlvmaxH DH

Remaxe, = (74)
1

Onde,

pr, € a massa especifica da agua do mar;

Vmaxy € @ velocidade maxima da agua do mar na matriz tubular do aquecedor.
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Tabela 2 - Constantes da Equacéo 74 para escoamento sobre uma matriz tubular de 10 ou mais colunas

St/
1,25 15 2,0
SL /b n m n m n m n m
H
ALINHADA
1,25 0,348 0592 0,275 0,608 0,100 0,704 0,063 0,752
1,50 0,367 0586 0,250 0,620 0,101 0,702 0,068 0,744
2,00 0,418 0570 0,299 0,602 0,229 0,632 0,198 0,648
3,00 0,290 0,601 0,357 0584 0,374 0581 0,286 0,608
ALTERNAD
A
0,600 - - - - - - 0,213 0,636
0,900 - - - - 0,446 0571 0,401 0,581
1,000 - - 0,497 0,558 - - - -
1,125 - - - - 0,478 0565 0,518 0,560
1,250 0,518 055 0505 0554 0519 055 0,522 0,562
1,500 0,451 0568 0460 0,562 0452 0,568 0,488 0,568
2,000 0,404 0572 0416 0568 0482 055 0,449 0,570
3,000 0,310 0592 035 0580 0440 0562 0428 0,574

A correlacdo da massa especifica para a agua do mar em kg/m3 é explicitada por El-

Dessouky e Ettouney (2002) em fungdo da salinidade em uma faixa de 0 a 160 g/kg e da

temperatura em uma faixa de 10 a 180 °C.

pZFi Eplpi

pr, = 10°(05 Ay, + A

A = 2,0161095 + 0,115313B,, + 3,26107* B,
Fj IFi ZFi

P1

Ao, = —0,0540995+ 1,571 107 By, —4,23107*B,

Ap,, == 00061235+ 174107 B, — 9107°B,,

(75)

(76)

(77)

(78)



Ap,, = —0,00346 — 87107 B, — 5,310—53p2Fi

p4F1

_ (2Xp — 150)

Cor 150

5 2Tp, — 200
PR 160

Eplpi = Dppi

=2D,. *—1

pFi

E

pZFi

E,. =4D, *-3D

p3Fi pFi pFi
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(79)

(80)

(81)

(82)

(83)

(84)

(85)

(86)

No arranjo alinhado, Figura 12a, a velocidade maxima ocorre no plano transversal e a

partir das exigéncias de conservacdo de massa em um fluido incompressivel a velocidade

méaxima do fluido na matriz tubular do aquecedor sera calculada a partir da Equacao (87)

Grimison (1937):

St
\% ==V
maxy ST _ DH F1
4F,
Vg, = —————
om pFlDle

Onde,
St € 0 espaco transversal entre 0s tubos do aquecedor;

S.. € 0 espaco longitudinal entre os tubos do aquecedor;

(87)

(88)
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vg, € a velocidade da agua do mar no estagio i.

No arranjo alternado, Figura 12b, a velocidade méxima pode ocorrer tanto no plano
transversal quanto no plano diagonal. A velocidade ird ocorrer no plano diagonal se as colunas

estiverem espacadas de modo que satisfagam a Equacdo (89):
2(Sp — Dy) < (St — D) (89)

O fator 2 na Equacdo (89) é resultado da bifurcacéo experimentada pelo fluido ao escoar
do plano transversal para o plano diagonal. Se a Equagdo (89) ndo é satisfeita entdo, a
velocidade méaxima ocorre no plano transversal mesmo que o arranjo seja o alternado, nesse
caso, a velocidade maxima foi calculada pela Equagdo (87). Caso contrério, a velocidade
méaxima foi fornecida pela Equacdo (90):

St

Vmaxy = 35—y Vs (90)

5.2. Modelagem matematica para o sistema de dessalinizacdo MSF-BC

O modelo matematico do MSF-BC foi construido igual ao modelo matematico do MSF-
OT. No modelo MSF-BC, os estagios sao divididos em dois tipos. Uma parte deles representa
a secdo de ganho de calor e a outra a secdo de rejeicao de calor. Em comparagdo, como podemos
observar nas Figuras 4 e 5, a Unica diferenca entre o estagio flash da secdo de ganho de calor
no MSF-BC e 0 MSF-OT é que no MSF-OT a corrente que flui nos tubos do condensador é
agua do mar de alimentacdo enquanto no MSF-BC € uma mistura da salmoura reciclada (R)

com agua do mar de alimentacao (F).
5.2.1. Modelagem dos estagios

Para simplificar a etapa de modelagem néo foram modificados os homes das variaveis,
portanto, 0 modelo para cada estagio flash na se¢cdo de ganho de calor € 0 mesmo que o
apresentado para 0 MSF-OT na secdo 5.1.1. A diferenca é que a reciclagem da salmoura €
extraida no Gltimo estagio da sessdo rejeicdo de calor e alimentada no misturador. Assim, é

necessario um novo balanco de massa e de energia para o0 misturador.
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Aplicando a lei de conservacdo da massa considerou-se que nao ha geragdo, consumo

ou acimulo. Assim, o balan¢o de massa no misturador e no desvio s&o:

BN = BD + BR (91)
Ponto de
L Xpr = Xy (92)
divisdo
TBR = TBN (93)
Fn_2 + Br = Fy_3 + Bgej (94)
Misturador
FN—Z XFN—Z + BRXBR = FN—3 XFN—3 + BRej XBRej (95)
Onde,

Fn-» € avazdo de 4gua do mar que sai do ultimo estagio da secédo de rejeicdo de calor;
Fn_3 € avazdo de salmoura que entra no primeiro estagio da secdo de recuperacéo de calor;
Br é a vazdo de reciclo;

Bgej € a vazdo de agua rejeitada;

By € a vazao de salmoura que sai do ultimo estagio.

Xg, € asalinidade da agua de reciclo (g/kg);

XBrej é a salinidade da &gua rejeitada (g/kg).

O balango de energia no misturador € representado pela Equagéo (96). As entalpias hg

hg, e hBRe]., podem ser calculadas pelas Equacdes (13), (97) e (98), respectivamente, que sdo

oriundas da correlacéo citada por EI-Dessouky e Ettouney (2002) e ja descrita anteriormente.

Misturador Fn-z2 hpy_, + Brhp, = Fy_3 hpy_, + Bgej hpg (96)
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hBR - hBN (97)
hBRej = CpBRej (TBRej - T*) (98)

— 2 3 -3
CpBRej - (ACPBRe]- + BCPBRej TBRej + CCPBRe]- TBRej + DCPBRe]- TBRe]' )10 (99)

Acpyy,, = 42068~ 6,6197 X, +1,2288 107Xz, ’ (100)
Bepg,,, = — 11262 + 54178 107Xg,, - 22719 107*Xg, ° (101)
Coppg,, = 1,2026 107~ 53566 10~*Xg,, + 1,8906 10~°Xp,,” (102)
Depag, = 68777107 + 1517 107X, ~ 44268 10~Xp,,° (103)

Onde,
hg, entalpia especifica do reciclo (kJ/kg);

5.2.2. Modelagem do aquecedor de salmoura

Conforme observa-se na Figura 10, a massa e a composicao antes e depois do aquecedor

permanecem as mesmas, sendo desnecessario o balanco de massa no aquecedor de salmoura.

O balanco de energia no aquecedor para 0 MSF-BC é igual ao do MSF-OT, porém, 0s
valores serdo diferentes. 1sso deve-se a mudanca de temperatura e composicao na entrada do

aquecedor ocasionada pela mistura da &gua do mar com uma corrente de reciclo.

5.3. Validacéo

A comparacdo das previsdes do modelo foi feita com os dados de campo de plantas
existentes e com os graficos expostos por Al-Fulaij (2012) foram utilizados para sobrepor 0s
gréaficos obtidos a partir de simulaces deste modelo. A comparacéo foi para dados em estado

estacionario, que incluem variagdes nos perfis de vazdo, salinidade e temperatura da salmoura
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ao longo dos estagios. Os resultados sdo mostrados na Figura 13, Figura 14 - Comparagéo das
vazdes de salmoura dos estagios € Figura 15. Conforme exposto, é obtida uma boa concordancia
entre as previsdes do modelo e os dados da planta. Para a vazao de salmoura o erro na previsao
é limitado a um méximo de 1,47%, para a temperatura do estagio o erro maximo foi de 1,59%
e para a salinidade foi de 2,68%.
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Figura 13 - Comparacdo das temperaturas dos estagios
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Figura 14 - Comparagdo das vaz@es de salmoura dos estagios
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Figura 15 - Comparacéo da salinidade da salmoura dos estagios

5.4. Parametros

Para as analises que foram realizadas, optou-se por considerar todas as variaveis de
entrada do processo como constantes, enquanto foi feita a variacdo de apenas uma variavel afim
de avaliar seus impactos na producéo de adgua dessalinizada, no desempenho da planta (GOR)
ou na area de troca térmica. Cada variavel sera avaliada conforme sua influéncia nos parametros

citados.
Para tal, estipulou-se as seguintes variaveis operacionais:

e NuUmero de estagios (N) [6 a 30];

e Temperatura da dgua do mar (Tf) [14 a 32 °C];

e Temperatura maxima da salmoura (TMS) [90 a 120°C];

e Temperatura do vapor do aquecedor de salmoura (TH) [124 a 200°C];
e Vazdo de agua do mar (F) [350 a 2800 ton/h] ;

e Salinidade no ultimo estagio (Xn) [50000 a 70000 ppm];

e Salinidade da agua do mar (Xg) [25000 a 65000 ppm].
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5.4.1. Influéncia do nimero de estagios

Observa-se na Figura 16 que o aumento do nimero de estagios resulta em um aumento
consideravel do GOR. Isso deve-se ao fato direto de que quanto maior o nimero de estagios,
menor a vaz&o de vapor de aquecimento utilizado, fato confirmado pela Figura 17.

A utilizacdo de menos vapor para o aquecimento da salmoura é explicado pelo fato de
que, com 0 aumento do nimero de estagios, a area total de troca térmica € maior, Figura 18. Ou
seja, a dgua de resfriamento chega ao aquecedor de salmoura com uma temperatura maior por
ter transcorrido mais estagios, necessitando assim, de menos vapor para alcancar a temperatura
maxima.

Como mencionado, plantas MSF sdo consideradas vidveis quando o seu desempenho
(GOR) e cerca de 8, o que implica que unidades com variaveis de entrada dentro dos intervalos
simulados devem ser projetas com numero de estagios superiores a 29 a fim de se obter o melhor

desempenho possivel do processo.

Desempenho (GOR)

5 10 15 20 25 30
Numero de estégios (N)

Figura 16 - Influéncia do nimero de estagios no desempenho da planta (GOR)
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Figura 17 - Influéncia do nimero de estagios na vazéo de vapor de aquecimento
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Figura 18 - Influéncia do nimero de estagios na area total de troca térmica

5.4.2. Influéncia da temperatura da 4gua do mar

A temperatura da d&gua do mar, no modelo MSF-BC, sé tem influéncia direta na area de
troca térmica da secao de rejeicdo de calor. Isso porque a 4gua do mar, ap0s sair da secdo de
rejeicdo de calor, é misturada a corrente de reciclo, essa mistura segue para a area de secdo de
recuperacdo de calor.

A area de troca térmica da secdo de rejeicdo de calor diminui a medida que a agua do

mar se torna mais fria, Figura 19. Com uma temperatura menor a troca térmica € mais eficiente,
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ou seja, é necessaria uma area menor para resfriar a salmoura antes que ela seja descartada. A
area de troca térmica depende diretamente do nimero de tubos nos estagios, na Figura 20
podemos confirmar essa relagdo direta, pois observa-se nitidamente que a influéncia da
temperatura da &gua do mar no nimero de tubos condensadores fornece um grafico exatamente
igual ao da a influéncia da temperatura da 4gua do mar na érea de troca térmica da secéo de

rejeicdo de calor.
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Figura 19 - Influéncia da temperatura da &gua do mar na &rea da secao de rejeicao de calor
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Figura 20 - Influéncia da temperatura da &gua do mar no ndmero de tubos da se¢do de rejeicdo de calor
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5.4.3. Influéncia da temperatura maxima da salmoura

Ao analisar a relacdo entre a temperatura maxima da salmoura e a area de transferéncia
de calor, Figura 21 e Figura 22, é possivel observar a importancia que esta variavel apresenta
no processo. Plantas MSF projetadas com temperatura méxima da salmoura em torno de 90°C
(valor relativamente baixo) necessitam de uma area de transferéncia de calor da secdo de

recuperacgdo de calor maior se comparado a temperaturas maiores como 120°C.

Para a area de transferéncia de calor do aquecedor de salmoura o processo € inverso.
Quanto menor a temperatura maxima da salmoura, menor a area necessaria para eleva-la ao

valor requerido.

No geral, ou seja, para a area total de troca térmica da planta, a tendéncia € que a medida

que a temperatura maxima da salmoura aumente a area diminua.

Na Figura 21 observa-se uma intersecdo da curva correspondente a area do aquecedor
de salmoura com a curva correspondente a area da secdo de recuperacdo de calor. Isso indica

uma possivel temperatura étima para a salmoura de 112°C.

12000
10000
8000
E Area do
@ 6000 aquecedor de
< salmoura
4000
—o— Area da secdo de
2000 recuperacao de
calor
0
85 95 105 115 125
Temperatura Maxima da Salmoura (TMS)

Figura 21 - Influéncia da temperatura maxima da salmoura na area de troca térmica do aquecedor de salmoura e
da sec¢do de recuperagdo de calor
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Figura 22 - Influéncia da temperatura maxima da salmoura na area total de troca térmica

Para uma investigacdo mais completa acerca da influéncia da temperatura superior da
salmoura no processo de dessalinizacdo MSF faz-se necessario observar como a temperatura
afeta 0 desempenho da planta, para tal apresenta-se na Figura 23 a influéncia da temperatura

superior da salmoura no GOR que caracteriza o0 desempenho da planta.
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Figura 23 - Influéncia da temperatura maxima da salmoura no desempenho da planta (GOR)

Como ja mencionado anteriormente plantas MSF apresentam um GOR padrdo em torno
de 8, ou seja, para cada 1 Kg/s de vapor utilizado no processo 8 Kg/s de agua dessalinizada sdo
produzidos. Com o aumento da temperatura maxima da salmoura implica-se numa maior
necessidade de vapor de aquecimento resultando em um GOR menor. Porém, para o intervalo
de temperatura maxima da salmoura simulado, 0 GOR mantém-se dentro dos padrdes industrias
em todas.
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5.4.4. Influéncia da temperatura do vapor de aguecimento

A mudanca na temperatura do vapor de aquecimento praticamente ndo afeta o a area
total de transferéncia de calor, porém afeta diretamente a area de troca térmica do aquecedor de
salmoura. Conforme observa-se na Figura 24, a medida que a temperatura do vapor de
aquecimento aumenta a area requerida no aquecedor de salmoura diminui. Essa relagdo direta
deve-se ao fato de que quanto maior a temperatura do vapor menor sera a area necessaria para
aquecer a salmoura.
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2000
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100 120 140 160 180 200 220

Temperatura do vapor de aquecimento (2C)

Figura 24- Influéncia da temperatura do vapor de aquecimento na &rea de troca térmica do aquecedor de
salmoura

A avaliacdo da influéncia da temperatura do vapor de aguecimento no desempenho da
planta é apresentada na Figura 25. E notdrio que & medida que a temperatura do vapor aumenta
0 desempenho da planta diminui ja que sdo variaveis com relacdo inversa. Para que a
temperatura do vapor seja maior é necessaria uma maior vazao, como a producao de destilado

é constante, um aumento na vazao de vapor de aquecimento diminui o desempenho da planta.
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Figura 25 - Influéncia da temperatura do vapor de aquecimento no desempenho da planta (GOR)

5.4.5. Influéncia da salinidade do ultimo estagio

A salinidade do ultimo estagio € uma variavel controlada, aumentando-se a salinidade da
salmoura no ultimo estagio quer dizer que mais agua dessalinizada deve ser “retirada” da

salmoura, ou seja, a producdo de destilado aumenta, este fato é mostrado na Figura 26.
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Figura 26 - Influéncia da salinidade do ultimo estagio na vazdo de destilado

Para que a producdo de destilado seja aumentada outras variaveis devem ser alteradas.
Essas variaveis sdo a vazao de vapor de aquecimento e a area total de troca térmica, a relacéo
delas com a salinidade do ultimo é mostrada na Figura 27 e na Figura 28. Quanto maior a

salinidade da salmoura no Ultimo estagio mais vapor necessario para aquece-la e
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consequentemente retirar a maxima quantidade de agua dessalinizada. Essa situacdo provoca
uma alteracdo direta na area total de transferéncia de calor que possui a mesma légica de

comportamento causada na quantidade de vapor de aquecimento.
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Figura 27 - Influéncia da salinidade do ultimo estagio na vazdo de vapor de aquecimento
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Figura 28 - Influéncia da salinidade do ultimo estagio na area total



61

5.4.6. Influéncia da salinidade e da vazao da agua do mar

Como observa-se na Figura 29, o aumento de disponibilidade de 4&gua do mar aumenta, a
producéo de agua dessalinizada. Em contra partida, o aumento da salinidade provoca uma queda
na producdo de destilado, isso porque quanto maior a salinidade menos &gua disponivel. Sendo

assim, a salinidade de 25000 ppm produz uma maior quantidade de destilado.

O desempenho da planta medida pelo GOR néo sofre variagdo com o aumento da producao
de destilado. Entende-se que, a medida que aumenta a vazdo de &gua do mar aumenta-se

proporcionalmente a quantidade de vapor necessario para aquecer a salmoura.
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Figura 29 - Influéncia da vazdo e salinidade da 4gua do mar na producéo de destilado

6. CONCLUSAO

A simulacdo possibilitou a investigacdo das varidveis que ocasionam variacdo nos
principais parametros de desempenho de uma unidade de dessalinizagdo por destilacdo flash de
multiplos estagios. Foram investigadas as influéncias da temperatura maxima da salmoura, da
salinidade, vazdo e temperatura da agua do mar, salinidade do Ultimo estagio € 0 nimero de

estagios.

Dentre as varidveis operacionais analisadas, o numero de estagios é a variavel que mais
afeta o desempenho da planta. A vazédo de vapor de aquecimento diminui drasticamente com o
aumento do nimero de estagios, isso torna a planta mais eficiente e econdmica no ponto de

vista energético.
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As variaveis relacionadas a agua do mar ndo fornecem variagOes significativas no
desempenho da planta medida pelo GOR. Suas influéncias sdo em variaveis especificas e nao
sdo téo relevantes na avaliacdo da eficiéncia de uma planta com a configuracdo de reciclo de

salmoura.

A elevacdo da temperatura méxima da salmoura ocasiona a reducdo na area total de troca
térmica, no entanto, com relacdo ao desempenho da planta (GOR) a temperatura méxima da

salmoura nédo afeta significativamente esse pardmetro no processo.

A salinidade do Gltimo estagio é uma variavel controlada, aumentando-se a salinidade da
salmoura no dltimo estagio a producdo de destilado aumenta, porém aumenta-se
proporcionalmente a quantidade de vapor de aguecimento, novamente, essa variavel nao produz
mudancgas significativas no desempenho da planta. Deve-se avaliar a salinidade na saida quanto

ao tratamento necessario para descarte adequado.

Obteve-se que o numero de estagios ideias para se projetar plantas MSF mais eficientes € a
partir de 29 estagios, sendo o melhor resultado obtido com 30, cuja a temperatura superior da

salmoura seja 112 °C e com uma salinidade da agua do mar de 25000 ppm.

Em vista do exposto, o trabalho cumpriu com seu objetivo de realizar uma simulacéo
utilizando o software EES de uma planta de dessalinizacdo de destilacdo de multiplos estagios

com recirculacdo de salmoura e analisar os parametros que influenciam em seu desempenho.

A complexidade da planta vem da interacdo que ocorre entre as varidveis, para trabalhos
futuros seria interessante verificar o custo juntamente com a escolha das configuracdes. A
pesquisa do custo energético, de tratamento, implantacdo, equipamentos e etc, possibilitaria

avaliar completamente a viabilidade da planta.
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