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Dessalinizada e Energia Elétrica em um Pequeno Reator

Modular/Gabriel Caetano Gomes Ribeiro da Silva. – Rio

de Janeiro: UFRJ/COPPE, 2025.

XX, 154 p.: il.; 29, 7cm.

Orientadores: Su Jian

Renato Machado Cotta

Tese (doutorado) – UFRJ/COPPE/Programa de

Engenharia Nuclear, 2025.

Referências Bibliográficas: p. 141 – 154.
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para a obtenção do grau de Doutor em Ciências (D.Sc.)

ANÁLISE TERMO-HIDRÁULICA DA COGERAÇÃO DE ÁGUA

DESSALINIZADA E ENERGIA ELÉTRICA EM UM PEQUENO REATOR
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O uso de reatores nucleares para dessalinização vem ganhando crescente des-

taque, sobretudo os pequenos reatores modulares (SMRs), que apresentam carac-

teŕısticas favoráveis à cogeração. Apesar dos estudos sobre tecnologias convencionais

de dessalinização nuclear, há uma escassez de pesquisas focadas no reaproveitamento

do calor rejeitado. Neste contexto, a destilação por membranas (MD) surge como

uma alternativa promissora. Esta tese analisa o acoplamento do reator NuScale

com: (i) uma planta de destilação por membranas de contato direto (DCMD) e (ii)

uma planta h́ıbrida de osmose inversa (RO) e DCMD. O modelo de meio poroso

usado para a simulação do módulo de DCMD foi validado a partir de dados experi-

mentais, enquanto o modelo da planta de RO foi verificado com dados da literatura.

A análise de sensibilidade identificou a porosidade da membrana, a velocidade da

alimentação, o comprimento do módulo e o raio da fibra como principais influencia-

dores do GOR, um indicador da eficiência térmica da dessalinização, e da área total

de membrana (Am). Estudou-se o efeito destes parâmetros, e também da razão de

reciclo (R) e da efetividade de recuperação de calor (ε). Foram realizadas análises de

otimização uni e multivariadas, tendo como funções objetivo o GOR e a Am, além

de uma análise de custo simplificada considerando as configurações otimizadas. A

otimização mostrou que a DCMD pode produzir até 3.810 m3/d apenas com calor

rejeitado, ao custo de $ 10,19/m3, sem perda de potência do reator. Com extração

de vapor de baixa pressão, a produção sobe para 8.832 m3/d, a $ 3,98/m3, com

uma perda de 2,28 MWe. No acoplamento h́ıbrido, o aumento da razão de vazões

favoreceu a recuperação adicional de água com menor área de membrana.
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THERMO-HYDRAULIC ANALYSIS OF COGENERATION OF DESALINATED
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The use of nuclear reactors for desalination has gained increasing attention, es-

pecially small modular reactors (SMRs), which offer favorable characteristics for

cogeneration. Despite the existing studies on conventional nuclear desalination tech-

nologies, there is a lack of research focused on the reuse of rejected heat. In this

context, membrane distillation (MD) emerges as a promising alternative. This thesis

analyzes the coupling of the NuScale reactor with: (i) a direct contact membrane

distillation (DCMD) plant and (ii) a hybrid reverse osmosis (RO) and DCMD plant.

The porous medium model used to simulate the DCMD module was validated with

experimental data, while the RO plant model was verified with data from the liter-

ature. The sensitivity analysis identified membrane porosity, feed velocity, module

length, and fiber radius as main factors influencing the GOR, an indicator of desali-

nation thermal efficiency, and the total membrane area (Am). The effects of these

parameters, as well as the recycle ratio (R) and heat recovery effectiveness (ε), were

studied. Single and multiobjective optimization analyses were carried out, using

GOR and Am as objective functions, along with a simplified cost analysis based on

the optimized configurations. The optimization showed that DCMD can produce

up to 3,810 m3/d using only rejected heat, at a cost of $ 10.19/m3, without loss of

reactor power. With low-pressure steam extraction, production rises to 8,832 m3/d,

at $ 3.98/m3, with a 2.28 MWe power loss. In the hybrid system, increasing the

flow rate ratio favored further water recovery with a smaller membrane area.
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dp Diâmetro do poro da membrana
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De Diâmetro equivalente

Deff Coeficiente de difusão efetiva
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Re Número de Reynolds
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CF Fator de concentração da salmoura

CPC Coeficiente de polarização da concentração

CPT Coeficiente de polarização da temperatura

DCMD Destilação por membranas de contato direto

DGM Modelo de Dusty-Gas

EDR Eletrodiálise reversa

FO Osmose direta

FS Placas planas

GOR Gain to output ratio

HF Fibras ocas

HP Alta pressão

IAEA Agência Internacional de Energia Atômica
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2.2.1 Termodinâmica da dessalinização . . . . . . . . . . . . . . . . 11
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5.1.2 Módulo de RO . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 104

5.2 Acoplamento com planta de DCMD . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 107

5.2.1 Análise de sensibilidade . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 109

5.2.2 Estudo paramétrico . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 109

5.2.2.1 Efeito da razão de vazões e da efetividade de recu-

peração de calor . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 111

5.2.2.2 Efeito da porosidade da membrana . . . . . . . . . . 115

5.2.2.3 Efeito do comprimento do módulo . . . . . . . . . . 117
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3.10 Fluxo mássico de destilado e temperaturas bulk de ambas as fases em

função da coordenada axial adimensional do permeador (adaptado de

Lisboa et al. [15]). . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 49

3.11 Fluxograma da planta de DCMD com sistema de recuperação de calor

proposto por Dutta et al. [16] (adaptado). . . . . . . . . . . . . . . . 50

3.12 Fluxograma da planta de dessalinização com sistema de recuperação

de calor proposto por Lisboa et al. [17] (adaptado). . . . . . . . . . . 51
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comprimento do módulo (L); G - velocidade superficial do permeado

(vp); H - velocidade superficial da alimentação (va). . . . . . . . . . . 110

5.4 GOR como função da razão de vazões va/vp para diferentes valores

de efetividade ε para R=0 (a) com extração de vapor no ponto 1, e

(b) com extração de vapor no ponto 2. . . . . . . . . . . . . . . . . . 112

5.5 Perfil de temperatura ao longo do comprimento do módulo para (a)
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Caṕıtulo 1

Introdução

Segundo aponta o relatório de 2022 do Fórum Econômico Mundial [31], que mo-

nitora a percepção de risco da sociedade, a mudança climática é atualmente o risco

mais severo à humanidade. Entre os dez riscos que compõem este ranking, também

aparecem outros fatores socio-ambientais, como a crise de produção de recursos

naturais e a perda da biodiversidade [31]. Considerando as projeções do Painel In-

tergovernamental sobre Mudanças Climáticas (IPCC, do Inglês) [32], a mudança do

clima já está afetando a segurança h́ıdrica em diversas regiões do planeta. Peŕıodos

de seca cada vez mais longos ameaçam a disponibilidade da água, enquanto no outro

extremo, precipitações extremas e enchentes mais frequentes ameaçam a qualidade

dos recursos h́ıdricos [32]. O aumento do estresse h́ıdrico, associado ao crescimento

da população mundial, projetado em até 57 % até 2100 pela Organização das Nações

Unidas (ONU) [33], vem impulsionando a comunidade cient́ıfica a buscar alterna-

tivas cada vez mais sustentáveis para a dessalinização da água dos oceanos, que

correspondem a 97,5 % de toda a água no planeta.

Paralelamente, o desenvolvimento dos reatores modulares pequenos, ou SMRs

(sigla em inglês para small modular reactors) vem crescendo devido às suas princi-

pais vantagens: elevada segurança e construção mais simples. Após o acidente de

Fukushima, a percepção mundial sobre a energia nuclear foi abalada, resultando em

uma série de desinvestimentos no setor. A produção de energia por fontes renováveis,

como eólica, solar e geotérmica, cresceu bastante nas últimas décadas, porém, devido

à oscilação das condições naturais e às limitações tecnológicas das baterias atuais

em estocar energia em larga escala, estas fontes energéticas são capazes de suprir

apenas uma parcela da demanda total da população. Devido a este motivo e ao com-

promisso dos páıses em reduzir a emissão de gases de efeito estufa, a energia nuclear

vem recuperando aos poucos a confiança dos legisladores em todo o mundo. Com a

crise energética que se intensificou no mundo em 2022, principalmente no continente

europeu, devido à crise geopoĺıtica com a Rússia, que é um dos principais produtores

mundiais de combust́ıveis fósseis, espera-se que haja uma aceleração no desenvolvi-
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mento de reatores nucleares modernos nos próximos anos, em grande parte SMRs,

que representam uma revolução não só na tecnologia, como também no modelo de

negócios no setor nuclear. Com projetos menores e mais baratos, embora não sejam

tão econômicos quanto os reatores tradicionais, os SMRs são mais atrativos para

investidores e podem servir como ferramentas para poĺıticas públicas sociais, já que

podem ser constrúıdos em regiões remotas, promovendo o fornecimento cont́ınuo de

energia elétrica, calor, água dessalinizada, dentre outros posśıveis produtos, sendo a

proporção de cada um destes e a quantidade total de módulos reatores por instalação

adaptadas para atender às necessidades da comunidade local.

1.1 Dessalinização nuclear

A produção de água dessalinizada com reatores nucleares é um exemplo de co-

geração, que é o termo comumente empregado para descrever a conversão de parte

da energia gerada na usina de potência em um determinado produto não elétrico,

como por exemplo água dessalinizada, aquecimento, hidrogênio, etc. O termo dessa-

linização nuclear foi definido pela Agência Internacional de Energia Atômica (IAEA,

do inglês International Atomic Energy Agency) e consiste no acoplamento de uma

planta de dessalinização ao circuito secundário de um reator nuclear. O emprego

da dessalinização nuclear iniciou-se na década de 1970 e se intensificou a partir da

década de 2010. Atualmente os ĺıderes do setor são Cazaquistão, Índia e Japão,

porém outros páıses, como África do Sul, Arábia Saudita, Argentina, China, Coreia

do Sul, Egito, Estados Unidos, Paquistão e Rússia, desenvolveram recentemente ou

estão desenvolvendo projetos na área. As principais tecnologias de dessalinização

empregadas atualmente são: flash multiestágio (MSF, do inglês), destilação por

múltiplos efeitos (MED, do inglês) e osmose inversa (RO, do inglês). Estas tecnolo-

gias podem ser usadas de maneira exclusiva ou combinada, dependendo da demanda

local e também das caracteŕısticas termo-hidráulicas do acoplamento com o reator.

Inicialmente as técnicas de destilação, ou térmicas, (MSF e MED) eram empregadas

mais comumente, porém, com o avanço das tecnologias de fabricação de membranas,

a osmose inversa, que é uma técnica de separação mecânica, tornou-se a tecnologia

mais utilizada para dessalinização em todo o mundo. Isto se deve à maior eficiência

energética da RO com relação às técnicas térmicas, uma vez que a energia livre de

Gibbs necessária para a separação mecânica da água e do sal (∆gsep ≈ 2,7 kJ/kg) é

muito inferior à energia necessária para a evaporação da água (∆hvap ≈ 2400 kJ/kg)

[17]. A principal desvantagem da osmose inversa é a qualidade do produto, que apre-

senta maior teor de sais, em comparação com o produto das técnicas de destilação.

Além disso, a osmose inversa não é adequada para o processamento de águas com

alto teor de sais e também gera uma alta quantidade de reśıduos (água com elevado
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teor de sais) que precisam em geral ser tratados antes de serem devolvidos ao meio

ambiente.

Visando dar suporte aos páıses que desejam avaliar a dessalinização como opção

de cogeração, a IAEA lançou dois aplicativos que possibilitam realizar análises ter-

modinâmicas, econômicas e de otimização de acoplamentos entre usinas (não só

nucleares) e plantas de dessalinização de diferentes tipos. Os aplicativos em questão

são o DEEP (Desalination Economic Evaluation Program) [34] e o DE-TOP (De-

salination Thermodynamic Optimization Program) [35]. Neles é posśıvel estimar a

capacidade total de produção de água, a perda de potência elétrica resultante do aco-

plamento térmico com a planta de dessalinização, dentre outras variáveis. Por serem

simples e objetivos, estes aplicativos são utilizados em grande parte dos estudos em

dessalinização nuclear. Neles são contempladas as principais tecnologias utilizadas

em dessalinização nuclear (MSF, MED e RO). A destilação por membranas (MD),

que é o objeto de estudo desta proposta de tese, apesar de ser considerada uma tec-

nologia em ascenção, não consta na lista de tecnologias dispońıveis nos aplicativos

DEEP e DE-TOP. Uma das principais razões para tal, é a escassez de estudos na

literatura cient́ıfica que investigam a aplicação da MD na dessalinização nuclear.

1.2 Destilação por membranas

A técnica de destilação por membranas (MD) foi proposta por Findley em 1967

[36] e consiste na extração da água de uma fase salina (alimentação) para uma fase

livre de sais (permeado). O meio que separa as duas fases, por onde o vapor é

transportado, depende da configuração de MD que é utilizada. A configuração mais

simples, e também mais encontrada na prática é a destilação por membranas de con-

tato direto, ou DCMD (sigla em inglês para direct contact membrane distillation),

onde as fases encontram-se separadas por uma membrana hidrofóbica com poros por

onde o vapor de água flui devido ao gradiente de pressão parcial que existe ao longo

da espessura da membrana, como mostra a Figura 1.1.

A MD pode ser utilizada em diversas aplicações industriais, como no tratamento

de efluentes, concentração de soluções em geral e dessalinização. Apesar disso, a

MD não é comumente utilizada na indústria para a dessalinização de água em larga

escala. Isso se deve principalmente à sua baixa eficiência comparada com a RO, que é

a principal técnica de dessalinização em larga escala, e com as tecnologias térmicas de

dessalinização em multiplos estágios, como MSF e MED. Porém, a sinergia entre três

fatores contribuiu para um aumento expressivo no número de trabalhos recentes em

MD: (i) o avanço de tecnologias de fabricação de membranas hidrofóbicas contribuiu

para que a eficiência termodinâmica do processo aumentasse significativamente; (ii)

por ser uma técnica compat́ıvel com fontes de calor de baixa exergia, tornou-se uma

3



Figura 1.1: Esquema da destilação por membranas de contato direto (DCMD) em
contracorrente.

alternativa proeminente para a recuperação do calor que seria rejeitado para o meio

ambiente em centrais de potência e plantas qúımicas; (iii) por ser uma técnica de

baixa sensibilidade à salinidade da alimentação, a MD pode ser utilizada para reduzir

o teor de água nos efluentes de plantas de dessalinização, reduzindo assim os custos

com o tratamento dos reśıduos e produzindo ainda mais água. De forma resumida,

os avanços na tecnologia de membranas e a necessidade de aprimorar os processos

convencionais tornaram a destilação por membranas uma alternativa potencial para

diversas aplicações industriais, incluindo a dessalinização.

1.3 Motivação

Em virtude das vantagens mencionadas na seção anterior, observou-se uma cres-

cente de estudos na área de destilação por membranas, especialmente na última

década. A maioria destes estudos aborda diferentes configurações da MD (que serão

discutidas detalhadamente no Caṕıtulo 2), diferentes técnicas de fabricação e tra-

tamento de membranas e, em menor escala, diferentes aplicações da MD, como por

exemplo em plantas solares, para concentração de soluções, etc.

Embora existam alguns trabalhos recentes que investigam a MD como tecno-

logia de dessalinização nuclear, mais especificamente a DCMD [18, 37], este tema

permanece ainda muito pouco explorado. Não foram encontrados trabalhos que in-

vestigassem, por exemplo, a dessalinização via MD utilizando exclusivamente o calor

rejeitado pelo reator.

Sabe-se que os reatores do tipo SMR são fontes de energia apropriadas para as

técnicas convencionais de dessalinização nuclear (MSF, MED e RO). Além disso,
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a demanda por água potável é elevada em grande parte dos prováveis locais de

implementação dos SMRs, já que estes reatores são comumente projetados para

atender comunidades em áreas remotas e com escassez de recursos. Considerando

este cenário, observou-se a oportunidade de utilização da MD para a cogeração de

eletricidade e água dessalinizada em SMRs utilizando tanto o calor rejeitado pelo

reator quanto também considerando a extração de vapor de baixa pressão da turbina.

1.4 Objetivo

O objetivo geral desta tese é analisar o acoplamento entre um SMR (NuScale)

e uma planta de dessalinização por MD, isoladamente ou combinada com a RO,

utilizando tanto o calor rejeitado pelo reator quanto o vapor extráıdo da turbina do

reator. Os objetivos espećıficos da tese são:

• simular o acoplamento com DCMD do reator NuScale, que é atualmente um

dos SMRs mais avançados em termos de projeto, utilizando exclusivamente o

calor rejeitado pelo reator;

• avaliar o impacto da extração total e parcial de vapor de baixa pressão da

turbina do reator no desempenho do acoplamento térmico;

• investigar a influência dos principais parâmetros termo-hidráulicos sobre a

eficiência térmica e a área total de membrana requerida pelo processo;

• realizar a comparação entre o processo de dessalinização por MD e por meio

de outras técnicas convencionalmente utilizadas em dessalinização nuclear;

• simular a aplicação na dessalinização combinando RO e MD em série e analisar

suas vantagens em comparação com a utilização das técnicas isoladas.

• Analisar o custo de produção da água considerando os dois cenários estudados:

dessalinização exclusivamente com o calor rejeitado e com extração de vapor

de baixa pressão da turbina.

1.5 Organização do texto

No Caṕıtulo 1, foram apresentados a introdução ao tema da tese e os objetivos.

No Caṕıtulo 2, será apresentada a fundamentação teórica dos principais temas

relacionados a esta tese, como SMRs e técnicas de dessalinização, com enfoque na

fenomenologia da MD.
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No Caṕıtulo 3, será apresentada a revisão bibliográfica, analisando a produção

cient́ıfica relacionada à dessalinização nuclear e, mais detalhadamente, à destilação

por membranas (MD).

No Caṕıtulo 3, serão apresentados os problemas f́ısicos e o modelo f́ısico-

matemático utilizado.

No Caṕıtulo 4, serão apresentados a verificação e validação dos modelos utiliza-

dos, os resultados obtidos e as discussões.

Finalmente, no Caṕıtulo 5, serão apresentadas as conclusões e as sugestões para

trabalhos futuros.
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Caṕıtulo 2

Fundamentação Teórica

Este caṕıtulo apresenta os conceitos fundamentais essenciais para o desenvol-

vimento desta tese, abordando os seguintes temas: pequenos reatores modulares

(SMRs), dessalinização, destilação por membranas e escoamento em meios porosos.

2.1 Pequenos reatores modulares

Pequenos reatores modulares (SMRs, do inglês small modular reactors) são uma

classe de reatores nucleares que são caracterizados pelo seu tamanho compacto, com

capacidade de geração elétrica de até 300 MWe, e sua construção modular, isto é,

apresentam construção em módulos, possibilitando a operação tanto de um único

reator (módulo) quanto de uma central nuclear com múltiplos reatores (módulos).

Devido a essas caracteŕısticas, os módulos de SMRs são projetados para serem cons-

trúıdos sob demanda em fábricas e transportados para o local de operação, fazendo

com que os SMRs sejam substitutos ideais para usinas termoelétricas tradicionais,

podendo contribuir para o processo de descarbonização do setor energético [38].

Os SMRs também são reconhecidos pela sua elevada segurança, que é garantida

pela utilização de sistemas de segurança passiva, isto é, sistemas de segurança que

apresentam componentes passivas, que se baseiam em forças naturais, como gra-

vidade e convecção natural, dispensando portanto a atuação humana ou de fontes

externas de energia. Além disso, SMRs destacam-se por sua flexibilidade de geração

de energia. Além de a maioria dos projetos de SMRs apresentarem capacidade de

seguimento de carga, ou seja, de ajustar a potência gerada pelo reator conforme a de-

manda, a energia produzida pode ser utilizada para diversos fins. Isso porque grande

parte dos SMRs são considerados apropriados para cogeração nuclear, permitindo

a produção de múltiplos produtos, como energia elétrica, calor para aquecimento

distrital ou industrial, água dessalinizada, hidrogênio, entre outros [39].

Por serem uma classe de reatores relativamente nova, a maioria dos projetos de

SMRs encontra-se ainda em desenvolvimento, com variados ńıveis de maturidade
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tecnológica. Até o momento apenas dois SMRs encontram-se em operação, o reator

russo KLT-40S e o reator chinês HTR-PM. Além disso, quarto SMRs encontram-se

em estágio avançado de construção na Argentina, Rússia e China [38, 40].

As tecnologias de SMRs podem variar muito. Por exemplo, os projetos em

desenvolvimento incluem reatores rápidos e térmicos, arrefecidos a água, gás, me-

tal ĺıquido e sal fundido, além de diferentes tamanhos, desde microrreatores (com

potência térmica de até 30 MWt) até SMRs de potência elétrica mais alta (próxima

do limite superior de 300 MWe). Por esse motivo, as aplicações dos SMRs são

também variadas e incluem geração de energia em terra, no mar (na superf́ıcie ou

no leito marinho), geração de um ou mais produtos (elétricos ou não elétricos),

integração com outras fontes de energia, por exemplo, renováveis [38, 40].

No cenário nacional, destaca-se o desenvolvimento do Labgene (Laboratório de

Geração de Energia Nucleoelétrica), projeto conduzido pela Marinha do Brasil que

consiste em um reator nuclear do tipo PWR compacto, projetado para operar com

potência térmica de 48 MW. Seu principal objetivo é a qualificação da planta nuclear

embarcada que será utilizada no futuro Submarino Convencionalmente Armado com

Propulsão Nuclear (SCPN). O reator encontra-se atualmente na fase final de mon-

tagem eletromecânica do bloco do reator. O ińıcio do comissionamento está previsto

para 2026.

2.1.1 Reator NuScale

Nesta tese, o reator NuScale foi selecionado como objeto de estudo por três prin-

cipais razões: (i) trata-se de um reator resfriado a água, que representa uma grande

parte dos projetos de SMRs em desenvolvimento (cerca de 1/3), (ii) o projeto apre-

senta um alto grau de maturidade tecnológica (TRL 9) e disponibiliza, em domı́nio

público, todos os dados necessários para a pesquisa desenvolvida nesta tese, (iii)

o reator já foi previamente investigado para fins de dessalinização, proporcionando

uma base consolidada para a pesquisa desenvolvida.

O reator NuScale, desenvolvido pela empresa norte-americana NuScale Power,

é um reator de água pressurizada (PWR, do inglês pressurized water reactor) com

potência de 77 MWe por módulo. O módulo do reator, que é mostrado na Figura

2.11, apresenta uma configuração integral, isto é, todos os principais componentes

do sistema primário, como o núcleo do reator, os geradores de vapor e as bombas de

circulação, são integrados em um único vaso de pressão (módulo). Esta configuração

não apenas resulta em um design mais compacto, como reduz o risco de vazamentos,

contribuindo para uma maior segurança operacional.

O projeto de uma central nuclear baseada no reator NuScale é apresentado na

Figura 2.12, onde é mostrado apenas o prédio do reator. Uma única central nuclear
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Figura 2.1: Módulo do reator NuScale [1]).

pode conter até 12 módulos do NuScale, podendo gerar até 924 MWe. A central

nuclear é projetada de maneira que, em caso de desligamento dos reatores, mesmo

que haja perda total do suprimento de energia elétrica, a água da piscina do reator

possa remover o calor residual de forma passiva por tempo indefinido, garantindo a

integridade dos núcleos e eliminando o risco de derretimento [1].

O ciclo de potência do NuScale é do tipo Rankine, no qual cada módulo é asso-

ciado a uma turbina, garantindo independência operacional entre os módulos. As

turbinas localizam-se em um edif́ıcio adjacente ao prédio do reator.

O design do módulo de 50 MWe do reator NuScale recebeu aprovação da Co-

missão Reguladora Nuclear dos Estados Unidos (NRC, do inglês Nuclear Regulatory

Commission) em 2020, tornando-se o primeiro SMR a ser licenciado pela agência.

Já o projeto do módulo de 77 MWe, que já é considerado pela empresa como o

design padrão e mais avançado do NuScale, está em processo de revisão pela NRC,

com aprovação prevista para julho de 2025 [1].
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Figura 2.2: Central nuclear do reator NuScale [1]).

2.2 Dessalinização

A dessalinização é um processo de separação que visa a produção de água com

baixo teor de sais. Nesse contexto, é fundamental compreender as grandezas utili-

zadas para descrever a concentração de soluto(s) em uma solução aquosa. Uma das

principais grandezas utilizadas para este fim é a concentração mássica C, definida

como:

C =
msoluto

Vsolução

(2.1)

onde msoluto é a massa do soluto e Vsolução é o volume total da solução. As unidades

mais comumente utilizadas para expressar a concentração mássica são o g/l (gramas

por litro) e o ppm (parte por milhão), que é equivalente a mg/l (miligrama por

litro).

Uma outra medida comumente utilizada é a fração mássica de um soluto na

solução w, que é definida como:

w =
msoluto

msolução

(2.2)

Portanto, a relação entre a concentração C e a fração mássica w de um soluto

em solução é dada por:
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w =
C

ρsolução
(2.3)

onde ρsolução é a densidade da solução.

Quando a concentração mássica é calculada levando em consideração todos os

solutos dissolvidos em uma solução, denominamos esta concentração de concentração

total de sólidos dissolvidos (TDS, do inglês total dissolved solids).

As matérias primas mais comuns para a dessalinização são a água do mar e a

água salobra, que ocorre geralmente em locais onde há mistura de água do mar e

água doce ou em formações geológicas onde há o contato entre a água doce e rochas

que possuem sais em sua composição. A classificação geral da água em função

da concentração total de sais dissolvidos (TDS, do inglês) expresso em partes por

milhão (ppm) é apresentada na Tabela 2.1 [26].

Tabela 2.1: Classificação da água de acordo com o teor de sais dissolvidos [26].

Classificação TDS (ppm)

Água doce < 1.000

Água salobra 1.000 - 10.000

Água salina 10.000 - 30.000
Salmoura > 30.000

A qualidade do produto final da dessalinização (água dessalinizada) pode ser

analizada de acordo com o grau de potabilidade, que é apresentado na Tabela 2.2

em função da concentração total de sais dissolvidos (TDS), segundo a Organização

Mundial da Saúde [27].

Tabela 2.2: Classificação da potabilidade da água de acordo com o teor de sais
dissolvidos [27].

Classificação TDS (ppm)

Excelente 300
Boa 300 - 600
Razoável 600 - 900
Baixa 900 - 1.200
Inaceitável > 1.200

2.2.1 Termodinâmica da dessalinização

O estudo da dessalinização, assim como qualquer operação unitária, deve levar

em consideração tanto a termodinâmica, quanto os fenômenos de transporte. No

que diz respeito à termodinâmica, um dos principais parâmetros para avaliação da
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eficiência da dessalinização é o GOR (acrônimo em inglês para gain to output ratio).

Este parâmetro se aplica somente às tecnologias de dessalinização térmicas, isto é,

que envolvem evaporação e posterior condensação da água. O GOR é definido como

a razão entre a entalpia requerida para a vaporização do destilado e a energia total

que entra no sistema (Eq. 2.4) [2].

GOR =
ṁd · hlv

q0
(2.4)

onde md é a vazão mássica total de água destilada produzida, hlv é a entalpia

espećıfica de vaporização da água e q0 é a taxa de calor fornecida para o sistema.

O GOR pode ser interpretado como o número de vezes que o calor de vaporização

é capturado na condensação e reutilizado para vaporizar água adicional. Por esse

motivo, os processos de dessalinização em múltiplos estágios (MSF e MED, por

exemplo) apresentam GOR superior à unidade.

Outro parâmetro importante utilizado para avaliar o desempenho da dessali-

nização, que se aplica a todas as tecnologias, tanto térmicas quanto mecânicas, é

a razão de recuperação (r), que é definida como a razão entre a vazão mássica do

produto mp (água dessalinizada) e a vazão mássica da alimentação qa (água salina)

[2]:

r =
ṁp

ṁa

(2.5)

2.2.1.1 Análise Exergética

A análise exergética é uma ferramenta amplamente utilizada na avaliação de

processos industriais. Esta análise possibilita a identificação e quantificação das

irreversibilidades presentes no sistema, responsáveis pela destruição da exergia, ou

seja, da capacidade do sistema de realizar trabalho útil. Quando aplicada à dessa-

linização, diversas abordagens metodológicas de análise exergética são encontradas

na literatura cient́ıfica. De maneira geral, os pesquisadores utilizam balanços de

exergia nos diferentes componentes da planta (como trocadores de calor, bombas e

módulo de dessalinização) [41, 42], e também na planta como um todo [2, 30, 42–47].

Uma diferença cŕıtica entre as metodologias de análise exergética é a definição da

eficiência exergética, ou eficiência da segunda lei. Além de diferentes considerações

e aproximações utilizadas no balanço exergético, a definição de exergia fornecida ao

sistema, da qual se calcula a eficiência, varia de autor para autor. Uma consequência

negativa deste fato é a grande discrepância nas faixas de eficiência observada nos

artigos cient́ıficos. Nesta tese, optou-se por seguir a definição apresentada por Mis-

try e Lienhard [2], na qual a eficiência é calculada a partir do trabalho mı́nimo de

separação, no caso das tecnologias mecânicas, ou do calor mı́nimo de separação, no
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caso das tecnologias térmicas. Ambas as grandezas são definidas como a mı́nima

energia necessária para a separação, que, do ponto de vista da termodinâmica, está

associada a um processo de separação completamente reverśıvel.

O trabalho mı́nimo de separaçãoWmin de uma planta de dessalinização é descrito

por [2]:

Wmin

ṁp

= (gp − gc)−
1

r
(ga − gc) (2.6)

onde g é a energia livre de Gibbs espećıfica e os subscritos a, p e c indicam ali-

mentação, produto e concentrado (salmoura), respectivamente.

Já o calor mı́nimo de separação qmin pode ser representado por [2]:

Qmin

ṁp

=

(
1− T0

Ta

)−1

(gp − gc)−
1

r
(ga − gc) (2.7)

onde T0 e Ta são as temperaturas da fonte fria (normalmente a temperatura ambi-

ente) e da fonte quente (temperatura da alimentação), respectivamente.

Na Figura 2.3, é apresentado o trabalho mı́nimo em função da razão de recu-

peração para diferentes valores de salinidade da alimentação e do produto (x é a

fração mássica de sal na solução), considerando a temperatura da fonte fria igual a 25

°C. O trabalho mı́nimo aumenta exponencialmente com a razão de recuperação, isto

é, a medida que recupera-se mais água da alimentação, maior é o trabalho mı́nimo

necessário, enquanto soluções de alimentação mais concentradas, demandam maior

trabalho. Pode-se concluir que o trabalho mı́nimo depende fortemente da salinidade

da alimentação e da razão de recuperação e depende fracamente da salinidade do

produto final [2].

Para tecnologias térmicas de separação, o calor mı́nimo de separação é apresen-

tado na Figura 2.4 como função da razão r, da temperatura da alimentação e das

salinidades do produto e da alimentação, considerando a temperatura da fonte fria

igual a 25 °C e a fração mássica de sais na alimentação wa = 35 g/kg. O calor de

separação aumenta com a razão de recuperação e diminui com a temperatura da ali-

mentação. Portanto, uma alimentação mais quente apresenta menor calor mı́nimo

de separação. A concentração de sal no produto final influencia fracamente o valor

de qmin e esta influência é mais pronunciada a baixas temperaturas de alimentação.

Como pode ser visto na Figura 2.4, o produto com alto grau de pureza demanda

uma quantidade um pouco maior de calor de separação [2].

Considerando ainda as tecnologias térmicas, pode-se definir o GOR reverśıvel

como o GOR máximo que pode ser obtido em uma operação de separação, isto é:

GORrev =
ṁp ·∆hvap

qmin

(2.8)
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Figura 2.3: Trabalho mı́nimo em função da razão de recuperação para diferentes
salinidades da alimentação e do produto (adaptado de Mistry e Lienhard [2].

Figura 2.4: Calor mı́nimo em função da razão de recuperação para diferentes sali-
nidades da alimentação e do produto (adaptado de Mistry e Lienhard [2]).

Na Figura 2.5, é apresentado o GOR reverśıvel como função de r para diferentes

valores de Ta, considerando a T0 = 25 °C e xa = 35 g/kg. É posśıvel concluir que

o valor máximo de GOR diminui à medida que a razão de recuperação aumenta

e a temperatura da alimentação diminui. O valor do GOR máximo apresentado

na Figura 2.5 supõe que o processo de separação seja completamente reverśıvel.

Na prática, as irreversibilidades presentes no sistema, como provenientes da trans-

ferência de calor em condensadores e trocadores de calor, do escoamento, e da trans-

ferência de massa, fazem com que na maioria dos projetos de dessalinização, o GOR
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seja consideravelmente inferior ao GOR máximo (reverśıvel).

Figura 2.5: GOR reverśıvel em função da razão de recuperação para diferentes
salinidades da alimentação e do produto (adaptado de Mistry e Lienhard [2]).

Por fim, a eficiência da segunda lei pode ser definida para processos mecânicos e

térmicos da seguinte maneira [2, 46]:

ηII =
W abs

min

Wsep

(2.9)

ηII =
Qabs

min

Qsep

(2.10)

onde Wsep e Qsep são o trablho e o calor fornecidos para a separação, enquanto

W abs
min e Qabs

min são o trabalho e o calor mı́nimos absolutos, isto é, Wmin e Qmin

considerando uma razão de recuperação infinitesimal:

W abs
min = lim

r→0
Wmin (2.11)

Qabs
min = lim

r→0
Qmin (2.12)

2.2.2 Principais tecnologias de dessalinização

A escolha da tecnologia de dessalinização ideal para um projeto depende de fa-

tores como o tipo da água a ser dessalinizada e a disponibilidade de energia (elétrica

e/ou térmica). As tecnologias de dessalinização mais utilizadas na indústria atu-

almente são: flash multiestágio (MSF), destilação por múltiplos efeitos (MED),

compressão de vapor (VC) e osmose inversa (RO). Estas tecnologias podem ser
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utilizadas individualmente ou de maneira h́ıbrida (associação entre duas ou mais

tecnologias) e podem ser classificadas de acordo com a força motriz que é utilizada

para a separação: as tecnologias térmicas (MSF e MED) utilizam a energia térmica

extráıda de um reservatório de calor (tipicamente um fluido de trabalho) enquanto

as tecnologias mecânicas (RO) utilizam a energia mecânica como força motriz. A

compressão de vapor (VC), por sua vez, pode ser tanto térmica quanto mecânica,

como será discutido em detalhes na Seção 2.2.2.3. Também é comum classificar

as tecnologias baseando-se no tipo de fonte de energia que é utilizada: tecnologias

térmicas (tipicamente MSF e MED) e as tecnologias elétricas (tipicamente RO) [48].

2.2.2.1 Flash multiestágio (MSF)

A destilação por flash multiestágio é uma das primeiras tecnologias que surgi-

ram para a dessalinização em larga escala. Como é mostrado na Figura 2.6, a MSF

consiste na associação em série de tambores de destilação súbita (flash, em inglês).

Um maior número de estágios implica em maior eficiência de separação, que pode

ser medida pelo GOR, e também em maiores custos de construção e operação. Por-

tanto, existe um número ideal de estágios para cada projeto (tipicamente de 20 a 30

estágios para a dessalinização de água do mar). O primeiro estágio é o que possui

a maior pressão e cada estágio que se segue possui a pressão menor, até o último.

A corrente de alimentação de água salina entra no último estágio, é aquecida gra-

dativamente ao percorrer os estágios em ordem decrescente. Isto ocorre pois cada

estágio tende a atingir o equiĺıbrio entre as fases ĺıquido e vapor e, como a pressão

diminui de um estágio para o seguinte, a temperatura de saturação também dimi-

nui à medida que o número do estágio aumenta. Após ser aquecida nos estágios,

a corrente de água salina é aquecida na caldeira e percorre todos os estágios em

ordem crescente. Em cada estágio, uma porção de água da corrente de alimentação

é vaporizada, condensada e coletada. O produto (água destilada) e o subproduto

(salmoura concentrada) são retirados do último estágio [3, 49].

Figura 2.6: Esquema da dessalinização por MSF (adaptado de Miller [3]).
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2.2.2.2 Destilação por múltiplos efeitos (MED)

A destilação por múltiplos efeitos consiste na associação de efeitos em série,

onde a pressão e, consequentemente, a temperatura de saturação, decrescem com

o número do efeito, de maneira similar à MSF. O vapor proveniente de cada efeito

condensa ao passar pelo efeito seguinte de mais baixa temperatura. Como mostra a

Figura 2.7, a alimentação (água salina) é preaquecida com o vapor proveniente do

último efeito e é então aspergida em cada efeito, onde é atingido o equiĺıbrio ĺıquido-

vapor. Na configuração mais comum, forma-se um filme ĺıquido ao redor da parede

externa do tubo por onde circula o vapor. Devido à salinidade, o filme ĺıquido está

sujeito à incrustação e, por este motivo, a MED não era tão utilizada no ińıcio e a

MSF se consolidou como a principal tecnologia térmica de dessalinização. Sabe-se

hoje que a MED apresenta menos perdas de energia por irreversibiidades do que a

MSF, logo o GOR da MED é maior que o da MSF para processos com número igual

de estágios e efeitos. Além disso, a MED é compat́ıvel com fontes energéticas de mais

baixa exergia, como a temperaturas abaixo de 70°C. As temperaturas mais baixas

contribuem para a redução da corrosão e da incrustação no exterior dos tubos. Por

outro lado, utilizando materiais mais caros, a MED pode operar até cerca de 130 °C
[3, 48].

Figura 2.7: Esquema da dessalinização por MED (adaptado de Miller [3]).

2.2.2.3 Compressão de vapor (VC)

A compressão de vapor (VC, do inglês) consiste em fornecer o calor de vapo-

rização necessário para um determinado processo de destilação através da com-

pressão do vapor, ao invés de aquecimento em trocadores de calor. Esta compressão

pode ser mecânica (MVC, do inglês) ou térmica (TVC, do inglês). Enquanto a

MVC utiliza um compressor mecânico, a TVC utiliza um ejetor, onde vapor de alta

pressão é utilizado como fluido de trabalho para comprimir e aquecer o vapor de
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mais baixa pressão. A MVC é comumente utilizada em instalações que produzem

até 3.000 m3/dia de água, enquanto a TVC é utilizada em instalações que produzem

até 20.000 m3/dia. Isto deve-se ao fato de que o consumo espećıfico de energia da

MVC independe do número de estágios, enquanto o consumo espećıfico de energia

da TVC diminui à medida que aumenta-se o número de estágios. A MVC e a TVC

são tipicamente associadas à MED, embora possam ser associadas a quaisquer tec-

nologias de destilação. Na Figura 2.8 é apresentado o esquema da MVC associada

a um único efeito (MED). O vapor de água que sai do efeito passa pelo compressor,

onde é comprimido e aquecido, passa pelo efeito novamente, mas desta vez pelo lado

quente (tubo) e depois é utilizado para pré-aquecer a água salina de alimentação do

efeito [3, 49].

Figura 2.8: Esquema da dessalinização por MVC com um único efeito (adaptado de
Miller [3]).

2.2.2.4 Osmose inversa (RO)

A osmose inversa é a principal tecnologia utilizada atualmente para a dessali-

nização de águas. Enquanto a osmose é um processo natural onde o solvente é

transportado através de uma membrana semipermeável, do lado de menor concen-

tração de soluto para o lado de maior concentração, a fim de equilibrar a diferença

de pressão existente entre os dois lados, a RO consiste no fenômeno inverso: uma

pressão superior à diferença de pressão osmótica entre os dois lados é aplicada sobre

o fluido de maior concentração, promovendo a transferência do solvente no sentido

oposto (da maior para a menor concentração).

Quando uma solução é separada do seu solvente puro por uma membrana se-
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mipermeável, a diferença de pressão entre os dois lados é definida como pressão

osmótica (π) e é calculada por meio da equação de van’t Hoff [50]:

π = icRT (2.13)

onde i é o fator de van’t Hoff (número de espécies em solução), c é a concentração

de soluto, R é a constante dos gases ideais e T é a temperatura.

A membrana semipermeável utilizada na RO deve apresentar alta seletividade,

isto é, deve apresentar baixa resistência ao transporte da água e alta rejeição de

sais. O fluxograma do processo de dessalinização por osmose inversa é apresentado

na Figura 2.9. A alimentação passa por um pré-tratamento onde são removidas as

part́ıculas em suspensão, os micro-organismos e alguns minerais. A etapa de pré-

tratamento eleva consideravelmente os custos do processo e é indispensável já que a

RO apresenta alta sensibilidade à incrustação e o aumento da concentração de sais

próximo à membrana induz resistência ao transporte de água, reduzindo a eficiência

do processo.

Figura 2.9: Esquema da dessalinização por RO (adaptado de Miller [3]).

2.2.3 Tratamento de efluentes

Os subprodutos mais comuns em plantas de dessalinização são: salmoura

(solução salina concentrada), rejeitos qúımicos (principalmente relacionados ao pré-

tratamento) e rejeitos sólidos (retirados da água por filtração). A salmoura, que

corresponde a maior parte do volume dos efluentes ĺıquidos gerados no processo de

dessalinização, geralmente possui uma concentração de sal significativamente su-
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perior aos limites estabelecidos pelas normas ambientais para descarte em corpos

h́ıdricos, seja em rios, lagos ou até mesmo no mar. Os impactos do descarte indevido

da salmoura podem ser drásticos para a vida marinha, comprometendo o equiĺıbrio

osmótico dos organismos aquáticos, podendo causar estresse fisiológico, mortalidade

ou deslocamento de espécies. Para mitigar esses efeitos, a salmoura deve ser sub-

metida a um tratamento adequado, que geralmente inclui a diluição controlada da

solução para reduzir sua salinidade ou, alternativamente, a concentração do efluente,

frequentemente seguida pela cristalização dos sais.

Seja para a diluição da salmoura ou para a concentração desta, as principais

tecnologias utilizadas são a destilação por membranas (MD), a osmose direta (FO, do

inglês forwards osmosis) e a osmose retardada por pressão (PRO, do inglês pressure-

retarded osmosis). Enquanto a destilação por membranas, que é o objeto principal

de estudo desta tese, será abordada em detalhes na seção seguinte, as tecnologias

osmóticas (FO e PRO) serão aqui brevemente comentadas.

Na Figura 2.10, pode-se ver de maneira ilustrada o prinćıpio de funcionamento

das três principais tecnologias de separação por osmose: RO, FO e PRO. A principal

semelhança entre as três tecnologias é a presença da membrana semipermeável se-

parando as duas soluções, uma com maior concentração salina que a outra, gerando

um gradiente de pressão osmótica entre os dois lados da membrana.

Como foi mencionado na Seção 2.2.2.4, no caso da osmose inversa (RO), deve-se

aplicar uma pressão na alimentação superior à diferença de pressão osmótica (∆π)

para que a água seja transferida da solução mais concentrada (alimentação) para a

menos concentrada (permeado). De maneira oposta, no caso da osmose direta (FO),

a água é transferida da alimentação (solução menos concentrada) para a solução de

extração (mais concentrada), sem a ação de forças externas, até que a diferença de

pressão hidrostática entre os dois lados se iguale à diferença de pressão osmótica.

Já a osmose retardada por pressão (PRO) é bastante semelhante à FO, porém uma

pressão moderada (∆P < ∆π) é aplicada na solução de extração, permitindo a

conversão parcial da energia osmótica em energia mecânica ou elétrica.
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Figura 2.10: Comparação entre as principais tecnologias osmóticas (adaptado de
Touati [4]).

2.3 Destilação por membranas

Uma tecnologia alternativa de dessalinização que tem atráıdo crescente interesse

tanto da academia quanto da indústria é a destilação por membranas (MD). A tec-

nologia de destilação por membranas foi patenteada nos Estados Unidos por Bodell

(enviada em 1963 e aceita em 1968) [51] e os primeiros resultados experimentais

foram publicados por Findley [36] em 1967. Esta tecnologia permite a separação

da água, que é transportada através de uma membrana hidrofóbica em fase vapor,

movida pelo gradiente de pressão parcial existente ao longo da espessura da mem-

brana. Este gradiente deve-se à diferença de temperatura entre o lado da alimentação

(água salina de onde se deseja retirar a água), e o lado do permeado (água pura onde

deseja-se adicionar a água retirada da alimentação). Além da dessalinização, que é o

objeto de estudo desta tese, a MD pode ser aplicada a uma variada gama de proces-

sos industriais, como concentração de soluções, fracionamento de ĺıquidos orgânicos,

dentre outros [52].

Devido à baixa eficiência térmica, a técnica de destilação por membranas não

recebeu muita atenção durante as décadas de 60 e 70. Já na década de 80, quando

foram criadas as primeiras membranas hidrofóbicas com porosidades acima de 80

% e espessuras tão delgadas quanto 50 µm, o interesse da comunidade cient́ıfica

pelo assunto começou a crescer, e intensificou-se a partir dos anos 2000, com o

aumento da preocupação global com a sustentabilidade e, consequentemente, com a

necessidade de otimizar os processos industriais. Uma das principais vantagens em

relação às demais tecnologias térmicas de dessalinização, como MED e MSF, é que a
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MD é capaz de operar a temperaturas e pressões mais baixas, fornecendo um fluxo de

destilado considerável nestas condições, possibilitando portanto o aproveitamento da

energia de fontes térmicas de baixa exergia, que seriam tradicionalmente rejeitadas

para o meio ambiente, como por exemplo correntes cuja temperatura é levemente

superior à temperatura ambiente [53].

2.3.1 Conceitos fundamentais da MD

Dois fenômenos importantes no estudo da destilação por membranas são a po-

larização térmica e a polarização da concentração. Considerando o perfil de tempe-

raturas e concentrações apresentado na Figura 2.11, a polarização da concentração

pode ser medida pelo coeficiente de polarização da concentração (CPC), que é a

razão entre a concentração do soluto na membrana do lado da alimentação (Cam) e

a concentração do soluto na fase bulk da alimentação (Cab), como mostra a equação

abaixo [53]:

CPC =
Cam

Cab

(2.14)

Figura 2.11: Perfil de temperaturas e concentrações da destilação por membranas.

Quanto maior o CPC, maior o acúmulo do soluto na interface entre a alimentação

e a membrana. Portanto, a polarização da concentração reduz a pressão parcial do

vapor de água do lado da alimentação, o que diminui a força motriz da destilação e,

consequentemente, limita o transporte do vapor através da membrana, impactando

negativamente a eficiência da MD.

A polarização térmica pode ser avaliada de maneira análoga à polarização da con-

centração, exceto pelo fato que leva em consideração ambas as fases (alimentação
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e permeado). Isto porque existem camadas-limite em ambas as fases, ao contrário

do que ocorre com a concentração, onde somente o lado da alimentação apresenta

polarização, já que o soluto não atravessa a membrana (Figura 2.11). O coeficiente

de polarização térmica (CPT) é definido como a razão entre a diferença de tempe-

ratura através da membrana e a diferença de temperatura total entre a alimentação

e o permeado [53]:

CPT =
Tam − Tpm

Tab − Tpb

(2.15)

Na destilação por membranas, o fenômeno da polarização da concentração é

geralmente despreźıvel e o principal fator limitante é a polarização térmica [54], que

também pode ser intepretada como a razão entra a força motriz real do processo

(através da membrana) e a força motriz aparente (entre a alimentação e o permeado).

Uma alta polarização térmica indica a limitação na transferência de calor em uma

ou em ambas as fases, demandando, portanto, uma maior força motriz aparente

para a realização do processo.

O coeficiente de polarização da concentração pode variar de 1 até infinito.

Quando o CPC é igual a unidade, significa que não há polarização de concentração,

enquanto o caso limite onde CPC tende ao infinito indica uma polarização também

tendendo ao infinito. Já o coeficiente de polarização térmico varia de 0 a 1. Quando

o CPT é nulo, a polarização térmica tende ao infinito e quando CPT é igual à uni-

dade, a polarização térmica é nula. Considerando que a polarização térmica alta

limita o processo, como discutido anteriormente, e a polarização térmica muito baixa

indica limitações na transferência de massa, um CPT entre 0,4 e 0,7 é normalmente

considerado satisfatório para a MD [53].

Quando comparada com a osmose inversa, a destilação por membranas é menos

senśıvel ao efeito da polarização da concentração, sendo a técnica preferencial quando

deseja-se evaporar uma alimentação concentrada (por exemplo água com elevado

teor de sais) ou quando deseja-se recuperar uma quantidade alta do soluto presente

na alimentação. Além disso, uma vez que a MD utiliza uma membrana hidrofóbica,

somente o solvente na fase vapor atravessa a membrana e, consequentemente, o grau

de rejeição de solutos não voláteis é muito superior ao obtido pela RO, que utiliza

membrana semipermeável [53].

2.3.1.1 Avaliação do desempenho da MD

Algumas considerações devem ser feitas quanto às medidas utilizadas para avaliar

o desempenho da MD. Como já foi mencionado anteriormente, o GOR (Eq. 2.4) é

um indicativo da eficiência do processo de dessalinização na medida em que expressa

a razão entre a energia efetivamente utilizada para a destilação e a energia total
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fornecida para o processo. Uma outra medida de eficiência comumente utilizada

é a eficiência térmica (ηt), que é definida como a fração da energia fornecida da

alimentação para o permeado que é efetivamente utilizada para a destilação, isto é

[18]:

ηt =
ṁd · hlv

ṁpcp∆Tp

=
ṁd · hlv

ṁd · hlv + qcond
(2.16)

onde mp é a vazão mássica do permeado, que é assumida constante, ∆Tp é a variação

de temperatura do permeado ao longo do módulo de MD e qcond é a taxa de calor

perdido por condução através da membrana.

O GOR é muito útil para a avaliação da eficiência de processos de dessalinização

com recuperação de calor, uma vez que quanto maior é a recuperação de calor, maior

é o GOR. A eficiência térmica, por sua vez, é uma medida de eficiência exclusiva do

módulo de dessalinização e independe da recuperação de calor do sistema.

Ao comparar as Eqs. 2.4 e 2.16, encontra-se uma relação entre o GOR e a

eficiência ηt:

GOR =
ṁdhlv

q0
=

ηtṁpcp∆Tp

q0
(2.17)

Por fim, o consumo espećıfico de energia (SEC, do inglês) é a quantidade total

de energia consumida pelo sistema dividia pela massa de destilado produzida [18]:

SEC =
q0
ṁd

=
hlv

GOR
(2.18)

2.3.2 Diferentes configurações da MD

A configuração de MD mais simples e mais comumente utilizada é a destilação

por membranas de contato direto (DCMD, do inglês), onde a alimentação e o per-

meado são separados por uma membrana hidrofóbica, como é mostrado na Figura

2.12. As principal vantagem desta configuração é a fácil construção. Por outro lado,

a DCMD apresenta alta polarização térmica e perdas condutivas consideravelmente

altas. Uma vez que a resistência à transferência de calor é baixa para esta confi-

guração, grande parte do calor é transferida da alimentação para o permeado por

condução através da membrana e, por esse motivo, a DCMD geralmente apresenta

um GOR relativamente mais baixo comparado com as demais configurações, que

serão apresentadas a seguir, e demanda, na maioria dos casos, a associação com

sistemas de recuperação de calor, visando o aumento da eficiência energética global

do processo.

A principal aplicação da DCMD é a dessalinização de águas (sendo a configuração

mais indicada para este fim), porém outras aplicações encontradas na literatura são:
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concentração de soluções na indústria aliment́ıcia, remoção de nitratos em soluções

aquosas e tratamento de efluentes contendo tintas e sais [54].

Figura 2.12: Esquema da destilação por membranas de contato direto (DCMD).

Outra configuração comumente encontrada na literatura é a destilação por mem-

branas com espaçamento de ar (AGMD, do inglês). Nesta configuração, a ali-

mentação encontra-se em contato direto com a membrana, porém a condensação

do vapor que atravessa a membrana ocorre em uma placa de resfriamento, que está

em contato direto com o permeado, gerando um filme de destilado que é coletado

pela ação da gravidade, como mostra a Figura 2.13. Uma observação importante

é que, em alguns módulos comerciais, a fase que escoa em contato com a placa

de resfriamento pode ser a própria alimentação, operando como uma etapa de pré-

aquecimento e contribuindo para a recuperação de energia do sistema.

Devido à ação isolante do espaçamento de ar, a AGMD apresenta baixa pola-

rização de temperatura e baixas perdas condutivas, sendo portanto uma das con-

figurações de maior eficiência energética e dispensando, portanto, na maioria dos

casos, a associação com sistemas de recuperação de calor. As desvantagens desta

configuração são: maior complexidade, maior resistência à transferência de massa

(devido ao espaçamento de ar) e, consequentemente, menores fluxos de destilado. A

construção dos módulos de AGMD pode ser um fator limitante do ponto de vista de

projeto uma vez que o espaçamento de ar necessário é muitas vezes extremamente

pequeno e dif́ıcil de ser constrúıdo. Apesar das desvantagens, algumas aplicações
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Figura 2.13: Esquema da destilação por membranas com espaçamento de ar
(AGMD).

tornam-se posśıveis devido ao não contato entre o destilado e a membrana, por exem-

plo a destilação de solventes voláteis presentes em soluções aquosas, que devido ao

baixo ângulo de contato e baixa tensão superficial, poderiam molhar os poros da

membrana caso estivessem em contato direto com esta, como no caso da DCMD.

Por este motivo a AGMD é comumente utilizada para separar compostos orgânicos

voláteis em soluções aquosas. Além disso, costuma ser utilizada para a remoção de

gases não condensáveis e separação de água com diferentes isótopos de oxigênio [54].

Outra configuração comumente encontrada na literatura é a destilação por mem-

branas a vácuo (VMD, do inglês), que é representada na Figura 2.14. Nesta con-

figuração, a alimentação econtra-se em contato direto com a membrana e, do lado

oposto, encontra-se uma câmara de vácuo cuja pressão é inferior à pressão de sa-

turação da espécie que se deseja evaporar da alimentação. A condensação do vapor

ocorre fora do módulo de destilação em condensadores anexos. A VMD apresenta

baixas perdas condutivas e baixa polarização térmica, devido à ação isolante do

vácuo. Ao contrário das configurações mencionadas anteriormente, onde a pressão

hidrostática normalmente era a mesma em ambos os lados da membrana, na VMD,

o gradiente de pressão hidrostática ao longo da membrana é alto e contribui para a

força motriz do processo. Por esta razão, a VMD apresenta altos fluxos de destilado.
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As principais desvantagens desta configuração são o risco de molhamento dos poros,

devido ao elevado grandiente de pressão, maior sucetibilidade à incrustação no lado

da alimentação e elevados custos de construção e operação. A VMD é comumente

empregada na separação de substâncias voláteis em soluções aquosas, tratamento

de águas e, em menor instância, na dessalinização da água do mar [54].

Figura 2.14: Esquema da destilação por membranas a vácuo (VMD).

Por fim, a última configuração dentre as mais encontradas na literatura é a des-

tilação por membranas com gás de arraste (SGMD, do inglês). Como apresentada

na Figura 2.15, a alimentação está em contato direto com a membrana e no lado

oposto, o vapor que atravessa a membrana é arrastado por um gás inerte. As princi-

pais vantagens da SGMD são baixa polarização térmica e baixo risco de molhamento

dos poros (em comparação com a VMD). Assim como na AGMD, a SGMD necessita

de um condensador anexo ao módulo de destilação, elevando os custos do processo.

Além do custo mais elevado, a recuperação de calor na SGMD é dif́ıcil já que parte

do calor é transferida para o gás de arraste, que é inerte e não condensa junto com

o destilado no condensador. A SGMD é a configuração menos utilizada dentre as

quatro apresentadas até aqui e suas aplicações são similares às da VMD (incluindo

a dessalinização) [54].
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Figura 2.15: Esquema da destilação por membranas com gás de arraste (SGMD).

2.3.3 Diferentes geometrias de permeadores

Os equipamentos que realizam separações por membranas (RO, MD, etc) são

conhecidos como permeadores. As principais geometrias de permeadores de MD

encontradas na literatura são: (i) de placas (flat sheet (FS), em inglês), (ii) de fibras

ocas (hollow fiber (HF), em inglês) e (iii) spiral wound (SW) (Figura 2.17). Nos

permeadores do tipo HF, as membranas são confeccionadas em formato ciĺındrico,

enquanto nos permeadores do tipo FS e SW, a membrana é confeccionada em for-

mato de folha plana. No caso da SW, a membrana é enrolada dentro de um casco

ciĺındrico, proporcionando o escoamento em espiral de uma das fases, enquanto a

outra fase se move na direção axial do permeador.

Os permeadores do tipo HF apresentam grande versatilidade uma vez que a

posição das fases pode ser alternada (no casco ou no interior das fibras), possibili-

tando a utilização de alimentações com sólidos em suspensão (no casco). Além disso,

os permeadores de fibras ocas apresentam grandes áreas espećıficas de membrana

(área superficial da membrana dividida pelo volume de equipamento). Por outro

lado, os permeadores do tipo HF possuem membranas de maior espessura e, por

esse motivo, costumam apresentar menores fluxos de destilado, quando comparados

com os permeadores de membranas planas (FS e SW). Os permeadores do tipo FS

apresentam a vantagem de serem simples e práticos (suas membranas são trocadas
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(a)

(b)

(c)

Figura 2.16: Permeador (a) de placas, (b) de fibras ocas e (c) spiral wound (adaptado
de Comitte et al. [5].

com facilidade) e são, portanto, ideais para a escala laboratorial. Além disso, apre-

sentam altas velocidades superficiais, tornando-os menos suscet́ıveis à incrustação e

menos senśıveis à polarização da concentração. A grande desvantagem deste tipo

de geometria são as baixas áreas espećıficas de membrana. Por fim, os permeadores

do tipo SW apresentam as mesmas vantagens dos permeadores do tipo FS, exceto

a praticidade, pois possuem uma confecção mais complexa. Além disso, a geome-

tria SW apresenta altas áreas espećıficas de membrana e, por isso, pode ser uma

alternativa à FS quando considera-se a escalabilidade do projeto.
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2.3.4 Transferência de massa

O fenômeno da transferência de massa na ausência de movimento do meio (ad-

vecção) é denominado difusão e é normalmente descrito pela Lei de Fick. Webb

[55] provou que o modelo conhecido como Dusty Gas (DGM, do inglês) descreve de

maneira mais realista a difusão de gases em meios porosos. Assim como em todos os

fenômenos de transporte, uma força motriz (neste caso a diferença de concentração

ou pressão parcial de um soluto) resulta no transporte (neste caso o transporte da

própria espécia qúımica). A quantidade de massa transportada é proporcional à

força motriz e o coeficiente de proporcionalidade é definido como a difusividade.

Esta por sua vez pode ser entendida como o inverso da resistência à transferência

de massa e, portanto, a analogia do fenômeno de transferência de massa com um

circuito de resistências elétricas é posśıvel. No caso da DCMD, a resistência total

ao transporte da espécie qúımica (água) da fase bulk da alimentação até a fase bulk

do permeado pode ser representada pela associação de resistências apresentada na

Figura 2.17. Este modelo de transporte representa o caso geral da difusão, embora

algumas simplificações sejam comumente adotadas, como por exemplo desprezar

a difusão através das camadas limite da alimentação e do permeado. Esta simpli-

ficação baseia-se no fato de a polarização da concentração ser geralmente despreźıvel

na DCMD em processos de dessalinização, onde não há cristalização ou precipitação

em nenhuma das fases. A difusão na superf́ıcie também é desprezada na maioria dos

casos envolvendo membranas hidrofóbicas pois não há interação f́ısico-qúımica con-

siderável entre a espécie transportada e a superf́ıcie da membrana [53, 56]. A difusão

viscosa consiste na interação mecânica entre a espécie transportada e a superf́ıcie

da membrana, mas este mecanismo só é significativo quando o livre percurso médio

(λ) da espécie transportada é muito pequeno comparado com o diâmetro do poro

dp, isto é, quando o número de Knudsen Kn (Eq. 2.19) é muito pequeno, ou seja,

para a maioria das aplicações em MD, onde o número de Knudsen apresenta valores

intermediários (0,1 < Kn < 10), este mecanismo pode ser desprezado [53, 57].

Kn =
λ

dp
(2.19)

onde o livre percurso médio λ é calculado segundo a teoria cinética dos gases da

seguinte maneira:

λ =
kBT

P
√
2πσ2

(2.20)

onde T , P são a temperatura e a pressão, σ é o diâmetro de colisão da espécie

(σ=2,7Åpara a água) e kB é a constante de Boltzmann (1,38·10-23J·K-1).

A difusão ordinária é o mecanismo onde a espécie transportada colide preferen-
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Figura 2.17: Arranjo de resistências à difusão do solvente na DCMD segundo o
DGM.

cialmente com as demais moléculas presentes no meio ao invés de colodir com a

superf́ıcie sólida do poro. Este tipo de difusão ocorre quando o livre percurso médio

(distância média que uma molécula percorre sem colidir com outra) é muito menor

que o diâmetro do poro, isto é, quando o número de Knudsen é muito pequeno (Kn

< 0,1). Já a difusão de Knudsen ocorre quando o diâmetro do poro é muito menor

que o livre percurso médio, isto é, quando o número de Knudsen é alto (Kn > 10).

Neste caso, as colisões entre moléculas são desprezadas e consideram-se somente as

colisões entre a espécie sendo transportada e a superf́ıcie do poro. Para problemas

onde o número de Knudsen apresenta valores intermediários (0,1 < Kn < 10), isto

é, para a grande maioria das aplicações em DCMD, ambos os efeitos devem ser con-

siderados. A equação do DGM aplicada ao transporte da água, levando em conta

somente os efeitos da difusão ordinária e de Knudsen, em uma membrana com ar

estagnado em seus poros, é escrita da seguinte maneira [17, 53, 56, 57]:

JA
Dk

A

+
pBJA
DAB

= − 1

RTm

∇pA (2.21)

onde os subscritos A e B indicam a espécie: A para o vapor d’água e B para o ar.

JA é o fluxo molar difusivo de água que cruza a membrana, Dk
A é o coeficiente de

difusão de Knudsen para a água, DAB é o coeficiente de difusão ordinária da água se

difundindo através do ar, Tm é a temperatura média da membrana e p é a pressão

parcial da espécie indicada em subscrito.

Os coeficientes de difusão podem ser obtidos através das seguintes relações [17,

58]:
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DAB = 4, 46× 10−6ϕm

τm
T 2,334
m (2.22)

Dk
A =

ϕm

τm

dp
3

√
8RTm

πMA

(2.23)

onde ϕm é a porosidade da membrana, MA é a massa molar da água e τm é a

tortuosidade dos poros da membrana [17, 58]:

τm =
1

ϕm

(2.24)

2.3.4.1 Efeito da camada limite

Como mencionado anteriormente, o modelo de transporte de massa expresso

pela Equação 2.21, de acordo com o DGM, considera apenas a difusão do vapor de

água através de uma membrana hidrofóbica. O transporte do soluto, neste caso o

sal, através da camada limite geralmente é desprezada na maioria das aplicações

de DCMD que não envolvam cristalização ou supersaturação da solução salina [53].

Mesmo em soluções salinas concentradas, a resistência à transferência de massa de-

vido à camada limite geralmente é despreźıvel [59]. Porém, um modelo de transporte

mais completo para DCMD deve considerar este efeito.

No caso da DCMD, considerando que o permeado é uma solução de água pura, e

que a rejeição de sais na membrana seja igual a 100%, somente o lado da alimentação

apresenta resistência à transferência de massa devido à camada limite.

Figura 2.18: Camada limite mássica (adaptado de Çengel [6]).

A camada limite mássica, considerando a transferência de massa unidirecional

em y, é ilustrada no esquema da Figura 2.18. O fenômeno da camada limite ocorre
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quando um fluido escoa paralelamente a uma superf́ıcie com uma fração mássica de

uma espécie genérica A, denotada por wA,∞, diferente daquela da superf́ıcie, deno-

tada por wA,s. No caso da DCMD, de maneira análoga, a espécie A, que representa a

água, encontra-se em maior concentração longe da superf́ıcie da membrana, na fase

bulk, e em menor concentração na superf́ıcie da membrana. De maneira comple-

mentar, o soluto (sal) apresenta o comportamento oposto, isto é, uma concentração

maior na superf́ıcie da membrana e uma concentração menor na fase bulk. Quando

considera-se o fluxo mássico da espécie A através da membrana, o fenômeno se torna

ainda mais complexo. Uma solução prática para a modelagem deste sistema é rea-

lizar um balanço material considerando a camada limite como volume de controle,

como é apresentado por Curcio [53], resultando na equação:

j

ρ
= hm ln

(
Cm

Cb

)
(2.25)

onde j é o fluxo mássico de água perpendicular à membrana, ρ é a densidade da

solução, hm é o coeficiente convectivo de transferência de massa, enquanto Cm e Cb

representam as concentrações mássicas de sal na superf́ıcie da membrana e na fase

bulk, respectivamente.

O coeficiente convectivo de transferência de massa pode ser calculado utilizando

correlações emṕıricas ou utilizando analogias com outros fenômenos de transporte.

A abordagem mais comum utilizada para determinação desse coeficiente em módulos

de fibras ocas, que são a configuração estudada nesta tese, é a analogia de Chilton-

Colburn entre transferência de calor e de massa [60–64]:

Sh

Sc1/3
=

Nu

Pr1/3
(2.26)

onde Sh, Sc, Nu e Pr são os números de Sherwood, Schmidt, Nusselt e Prandtl,

respectivamente, definidos como:

Sh =
hm ·Dh

DAB

(2.27)

Sc =
µ

ρDAB

(2.28)

Nu =
hconv ·Dh

k
(2.29)

Pr =
cpµ

k
(2.30)

onde Dh é o diâmetro hidráulico, DAB é o coeficiente de difusão da espécie A (sal)

na espécie B (solução), hconv é o coeficiente convectivo de transferência de calor, e ρ,
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cp, µ e k são, respectivamente, a densidade, o calor espećıfico à pressão constante, a

viscosidade dinâmica e a condutividade térmica do fluido.

Ao reescrever a Equação 2.25 evidenciando o coeficiente de polarização da con-

centração (CPC), obtém-se:

CPC =
Cm

Cb

= exp

[
j

ρhm

]
(2.31)

Portanto, pode-se concluir que o coeficiente de polarização aumenta com o au-

mento do fluxo mássico de água que atravessa a membrana, e com a dimuição do

coeficiente convectivo de transferência de massa. Como o número de Sherwood,

que consiste em um coeficiente adimensional de transferência de massa convectiva,

é uma função do número de Reynolds, uma observação importante é que o aumento

do número de Reynolds está associado a uma redução do CPC.

2.4 Escoamento em meios porosos

Meios porosos podem ser definidos como meios compostos por uma matriz sólida

intercalada por poros, permitindo o escoamento de um fluido através de sua estru-

tura. Exemplos comuns de meios porosos incluem leitos de part́ıculas, feixes de

tubos, de varetas-combust́ıvel ou de fibras ocas. No contexto desta tese, o módulo

de DCMD pode ser representado como um meio poroso, permitindo a aplicação

das equações de transporte para ambas as fases fluidas que escoam no sistema (ali-

mentação e permeado).

Os fundamentos da fenomenologia que rege os escoamentos em meios porosos

foram apresentados por Nield e Bejan [65] em seu livro. Considerando que exista

um escoamento cont́ınuo dentro de um domı́nio heterogêno onde o fluido não seja a

única fase presente (meio poroso), como por exemplo, o escoamento através de um

leito de part́ıculas ou um feixe de tubos, as leis da mecânica do cont́ınuo podem

ser aplicadas a esta fase. A porosidade ϕ é definida como a razão entre o volume

ocupado pelo fluido Vf e o volume total do domı́nio por onde o fluido escoa Vt:

ϕ =
Vf

Vt

(2.32)

A velocidade superficial do fluido v⃗f é definida como a média da velocidade do

fluido v⃗ no volume total do meio poroso Vt:

v⃗f =
1

Vt

∫
Vt

v⃗(x, y, z) (2.33)

A velocidade superficial difere da velocidade real a qual o fluido permeia o meio

poroso (velocidade intersticial). Considerando que o fluido se move somente em uma
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direção no meio poroso, com velocidade intersticial constante v, pode-se definir a

velocidade superficial vf como:

vf = ϕv (2.34)

A equação da continuidade para o fluido no estado estacionário é:

∇ · (ρf v⃗f ) = 0 (2.35)

onde ρf é a densidade do fluido.

A equação da conservação da quantidade de movimento para um fluido viscoso

escoando em estado estacionário através de um meio poroso uniforme e isotrópico

pode ser representada pela Lei de Darcy:

v⃗f = −K

µ
· ∇P (2.36)

onde K é a permeabilidade do meio poroso, µ e P são a viscosidade e a pressão do

fluido, respectivamente.

Por fim, a equação da conservação da energia para o fluido escoando em estado

estacionário, na ausência de equiĺıbrio térmico, é escrita da seguinte forma:

(ρcp) v⃗f∇T = ϕ∇ (k∇T ) + ϕq′′′ − ahconv(T − Ts) (2.37)

onde T , cp, k e q′′′ são a temperatura, o calor espećıfico à pressão constante, a

condutividade térmica e a taxa de geração de calor volumétrica do fluido, respecti-

vamente. A área superficial espećıfica a é definida como a área superficial dispońıvel

para transferência de calor entre o fluido e a fase adjacente dividida pelo volume to-

tal do meio poroso. Por fim, hconv é o coeficiente de transferência de calor convectivo

entre o fluido e a superf́ıcie, e Ts é a temperatura da superf́ıcie.

35



Caṕıtulo 3

Revisão Bibliográfica

Neste caṕıtulo serão apresentados os principais trabalhos publicados envolvendo

dessalinização nuclear e destilação por membranas. Uma vez que a literatura ci-

ent́ıfica carece de estudos nos quais a destilação por membranas é utilizada como

técnica de dessalinização nuclear, estes dois assuntos serão abordados essencialmente

separados ao longo deste caṕıtulo, sendo apresentados ao final alguns trabalhos que

surgiram recentemente e relacionam os dois temas (dessalinização nuclear via MD).

3.1 Dessalinização nuclear

A dessalinização nuclear é definida pela IAEA como a produção de água potável

em uma instalação onde um reator nuclear é usado como fonte de energia. Neste

contexto a energia térmica e/ou elétrica do reator é utilizada diretamente pela planta

ou pelas plantas de dessalinização.

Em Nisan et al. [7], foram estudados diferentes acoplamentos para cogeração

de água dessalinizada em dois reatores inovadores: o reator modular GT-MHR (do

inglês, gas turbine-modular helium reactor), que apresenta uma potência de cerca

de 285 MWe por módulo, e o reator AP-600, PWR avançado da Westinghouse com

potência de 600 MWe. As tecnologias de dessalinização estudadas foram MED e

RO. Todas as configurações de acoplamento estudadas apresentaram viabilidade

econômica superior quando comparadas com a dessalinização empregando calor de

combustão de combust́ıveis fósseis, inclusive nos cenários onde o preço do com-

bust́ıvel é baixo. Para ambos os reatores o acoplamento por RO apresentou menor

custo do produto final. Foram estudados os efeitos da pressão e da temperatura da

alimentação no acoplamento por RO. O aumento da pressão aumenta os custos ope-

racionais, porém estes são contrabalanceados pelo aumento da produção de água,

como mostra a Figura 3.1a. Já o aumento da temperatura da alimentação resulta

no aumento da produção de água, acompanhado pela diminuição da qualidade desta

(Figuras 3.1a e 3.1b).
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(a)

(b)

Figura 3.1: (a) Produção relativa de água e (b) salinidade do produto como funções
da temperatura da alimentação [7].

Ingersoll et al. [8] estudaram o acoplamento do reator IRIS, que produz 335 MWe

de potência, com uma planta de dessalnização por MED. Um circuito intermediário

foi inclúıdo entre o circuito secundário do reator e a planta de dessalinização, como

mostra a Figura 3.2, e apresenta pressão superior a de ambos, atuando como uma

barreira de pressão, impedindo que haja vazamento de água do secundário para a

planta de dessalinização e desta para aquele. O custo adicional de um circuito inter-

mediário pode ser justificado pelo aumento da segurança e pela maior flexibilidade

de operação de ambas as plantas. O acoplamento proposto foi capaz de fornecer

140.000 m3/dia de água destilada, ocasionando a perda de 56 MWe (cerca de 17

% da potência nominal do reator), ao custo de 0,84 $/m3, que é apenas um pouco

maior que o custo da água produzida por RO reportado na literatura para o mesmo

reator (0,74 $/m3 [66]), e substancialmente menor que o custo da água produzida

via MSF (1,44 $/m3 [67]).
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Figura 3.2: Acoplamento proposto para o reator IRIS via MED (adaptado de In-
gersoll et al. [8]).

Alonso et al. [9] estudaram a cogeração de água dessalinizada e energia elétrica

em dois reatores: AP1000, de 1117 MWe (grande porte) e IRIS, de 335 MWe (médio

porte). Os autores utilizaram o software DEEP e analisaram três acoplamentos

simples (RO, MED e MSF) e dois acoplamentos h́ıbridos (RO+MED e RO+MSF)

para cada reator. Nos acoplamentos h́ıbridos, a planta de destilação (MED ou MSF)

é utilizada em paralelo com a RO. Esta associação permite o balanço entre o custo de

produção e a qualidade do produto. Quando a contribuição da destilação é maior, a

qualidade e o custo do produto são maiores. Quando a contribuição da RO é maior,

a qualidade e o custo do produto são menores. O custo de produção da água para os

diferentes acoplamentos é apresentado na Figura 3.3. O custo da água é similar para

acoplamentos iguais em ambos os reatores, com exceção do acoplamento com MSF,

onde o reator de grande porte apresentou menor custo devido à economia de escala

de uma planta de destilação maior. Apesar disso, o reator IRIS apresentou maior

flexibilidade para a cogeração devido a sua potência elétrica mais baixa e construção

modular, e o custo total do projeto foi mais baixo, reforçando a tese que, embora

produzam menor quantidade de água dessalinizada, os reatores de menor porte são

em geral mais atrativos para a cogeração de água e energia elétrica.

Boateng et al. [68] estudaram o acoplamento de um reator genérico operando

com ciclo de Rankine regenerativo e uma planta de dessalinização por TVC e um

único efeito. Os autores utilizaram um modelo numérico e conclúıram que a razão
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Figura 3.3: Custo da água dessalinizada para diferentes acoplamentos e taxas de
juros (adaptado de Alonso et al. [9]).

de desempenho (razão entre a massa de destilado e a massa de vapor de alta pressão

utilizado) aumenta à medida que a temperatura de ebulição do efeito diminui, isto é,

quanto menor a pressão do efeito, maior é a produção de água destilada. Além disso,

a razão de desempenho aumenta a medida que a razão de compressão (pressão do

vapor de trabalho dividida pela pressão do efeito) diminui. Estas e outras relações

e propriedades dos sistemas VC + único efeito são discutidas detalhadamente em

El-Dessouky e Ettouney [69]. Quando a análise estende-se para sistemas to tipo VC

+ evaporação em múltiplos estágios, diversas configurações são posśıveis [70, 71].

Para a TVC + MED, por exemplo, uma configuração comum é a sucção de parte

do vapor que sai de um n-ésimo efeito para o ejetor. Neste caso, existe uma posição

ótima de sucção localizada entre o primeiro e o último efeito e esta posição independe

da pressão do vapor de trabalho [71].

Kim e No [72] propuseram uma configuração diferenciada de acoplamento entre

o reator KAIST, que é um GT-MHR (do inglês, gas turbine-modular helium cooled

reactor), e uma planta de dessalinização por MED. Nesta configuração, foi utilizado

como base o trabalho de Dardour [73], que apresenta o acoplamento simples entre

um GT-MHR e uma planta de MED, utilizando um trocador de calor intermediário

(circuito intermediário). Assim como na maioria dos reatores do tipo HTGR (do

inglês, high temperature gas reactor), a pressão do núcleo é maior que a pressão do

circuito secundário e esta, por sua vez, é maior que a da planta de dessalinização,

fazendo com que a contaminação da água na planta de dessalinização seja posśıvel em

caso de vazamento de material radioativo. Por este motivo, o circuito intermediário

foi proposto por Dardour [73] para este reator, pois este proporciona uma barreira de

segurança entre ambas as plantas. Kim e No [72] propuseram melhorias na segurança
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f́ısica e na eficiência do processo. O circuito intermediário foi substitúıdo por um

trocador de calor compacto do tipo PCHE (do inglês, printed circuit heat exchanger),

que reduz o risco de vazamento de material radioativo do circuito secundário para a

planta de dessalinização e também o inverso (água salina para o circuito secundário).

Outro aperfeiçoamento proposto foi a alteração do fluxograma de processo a fim de

conferir independência entre a planta de MED e o sumidouro de calor, fazendo com

que um posśıvel acidente no sistema de dessalinização não impacte à remoção de

calor residual do reator. Os resultados mostram que a produção de água aumentou

258 % e o custo da água diminuiu 9 % em comparação com a configuração proposta

por Dardour [73].

Ingersoll et al. [10] estudaram a cogeração de eletricidade e água dessalinizada

no reator NuScale utilizando três diferentes tecnologias (MSF, MED e RO) e três

diferentes tipos de vapor extráıdo para MED e MSF: vapor de (i) baixa pressão (LP,

do inglês), (ii) média pressão (MP, do inglês) e (iii) alta pressão (HP, do inglês).

A potência elétrica do reator em função da vazão de água produzida é apresentada

na Figura 3.4. A RO é a tecnologia que apresenta a menor perda de potência por

massa de produto gerado, sendo capaz de produzir até 300.000 m3/dia de água

por módulo de reator instalado. A MED apresentou melhor desempenho que a

MSF para todos os tipos de vapor extráıdo e o vapor de baixa pressão foi o que

apresentou melhor razão produção/perda de potência, seguido do vapor de média

pressão e, por fim, o de alta pressão. O vapor de baixa pressão, porém, apresentou

menor flexibilidade operacional de acordo com o acoplamento proposto. Isto porque

o vapor de baixa pressão utilizado consistiu no vapor de exaustão da turbina e,

portanto, o condensador do circuito secundário foi substitúıdo por um trocador de

calor onde 100 % do vapor de exaustão foi utilizado para aquecimento da água

salina. A extração controlada de vapor de média pressão ocorreu em uma posição

intermediária da turbina e apresentou maior flexibilidade operacional comparada

com o vapor de baixa pressão, porém apresentou um limite, que corresponde às

limitações impostas pelo projeto da turbina do reator, tais como vazão máxima e

mı́nima de exaustão. Por fim, a extração de vapor de alta pressão considerou o vapor

na sáıda do gerador de vapor e, por isto não apresentou limitação de produção, isto

é, todo o vapor produzido no gerador de vapor pode, em tese, ser utilizado para

dessalinização.

Adak e Tewari [74] estudaram duas diferentes configurações de acoplamento para

o reator AHWR (do inglês, advanced heavy water reactor), de 300 MWe de potência.

A primeira configuração estudada foi um sistema de LTE (do inglês, low temperature

evaporation), que consiste em um arranjo composto por dois efeitos de destilação em

série em associação com um terceiro efeito, todos operando a baixas temperaturas.

Esta configuração é apresentada em detalhes em Adak et al. [75]. O calor rejeitado
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Figura 3.4: Potência elétrica do reator NuScale em função da produção de água
para diferentes acoplamentos (adaptado de Ingersoll et al. [10]).

pelo sistema de purificação do reator foi utilizado como fonte de energia para a LTE.

Diferentemente da maioria dos reatores convencionais, no AHWR, a temperatura de

rejeição de calor é mais alta e a quantidade de calor rejeitado é maior, principalmente

no núcleo, onde 10,14 MWt de calor proveniente do moderador (água pesada) são

rejeitados para o meio ambiente. Uma vez que o moderador é impedido de sair do

núcleo por motivos de segurança, este calor não poderia ser utilizado para dessali-

nização e, por isto, os autores utilizaram o calor rejeitado pelo sistema de purificação

como fonte de energia para a LTE. Neste sistema, a temperatura de entrada da água

salina de alimentação é de 80 °C e a produção de água é de cerca de 250 m3/dia. A

segunda configuração estudada é o acoplamento h́ıbrido MED + TVC, onde 2.400

m3/dia de água são produzidos, resultando em uma perda de potência de 1,8 MWe

(cerca de 0,6% da potência elétrica total do reator). A fonte de calor utilizada foi o

vapor extráıdo da exaustão da turbina de alta pressão. Nas duas configurações de

acoplamento estudadas, foram utilizados circuitos intermediários de troca de calor.

Abdoelatef et al. [11] estudaram a cogeração de água dessalinizada e energia

elétrica no reator AP1400, que é um reator a água pressurizada (PWR) do tipo

avançado, que possui uma potência nominal de 1451 MWe. Este estudo foi realizado

devido à construção de quatro reatores deste tipo nos Emirados Árabes Unidos, onde

existe uma elevada demanda por água dessalinizada. Os acoplamentos estudados

foram com plantas de dessalinização por MED, MSF e MED + TVC. Diferentes

pontos de extração de vapor foram estudados e aqueles cujo vapor apresentava menor

exergia apresentaram melhor desempenho no sentido de maximizar a eficiência do

reator e minimizar a quantidade de vapor extráıda para a planta de dessalinização.
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Na Figura 3.5 é apresentada a eficiência de cogeração do reator (razão entre potência

elétrica entregue à rede e a potência térmica produzida no núcleo, analogamente

à eficiência termodinâmica do reator sem cogeração) em função da tecnologia de

dessalinização e da produção de água. Os resultados mostram que o acoplamento

h́ıbrido do tipo MED + TVC apresentou um desempenho superior, enquanto a MED

apresentou um desempenho intermediário e a MSF apresentou o pior desempenho

dentre as tecnologias estudadas, sendo inclusive mais senśıvel à variável produção

de água quando comparada com as demais tecnologias estudadas.

Figura 3.5: Eficiência de cogeração do reator AP1400 em função da tecnologia de
dessalinização e da produção de água (adaptado de Abdoelatef et al. [11]).

Priego et al. [76] investigaram a cogeração de água dessalinizada e energia elétrica

no reator SMART, um SMR a água pressurizada com potência nominal de 112 MWe.

As tecnologias estudadas foram MSF e MED + TVC. Vários pontos de extração de

vapor foram analisados. Os resultados mostraram que a extração de vapor de maior

pressão, como por exemplo, nos primeiros estágios da turbina de alta pressão, pro-

duzem água a um menor custo, porém resultam em uma maior perda de potência

do reator, elevando, portanto, o custo da energia elétrica. Ambas as tecnologias

estudadas se mostraram competitivas, porém a MED + TVC apresentou uma viabi-

lidade maior considerando que a MSF demandaria uma estrutura consideravelmente

maior. A análise econômica realizada pelos autores levou em consideração diferen-

tes taxas de juros. Embora reatores do tipo SMR apresentem tipicamente custos

de investimento mais baixos, seus projetos são mais intensivos em capital que os de

reatores tradicionais e os custos da energia e da água são, portanto, mais senśıveis

às taxas de juros em comparação a reatores de maior porte. O acoplamento ideal

proposto para o reator SMART, considerando as tecnologias estudadas e a demanda

de água especificada pelos autores (aproximadamente 118.000 m3/dia de água), foi

do tipo MED + TVC, com um GOR de 15, utilizando vapor de alta pressão extráıdo

da sáıda do gerador de vapor, acarretando uma perda de potência de 15,06 MWe

(13,4% da potência nominal do reator) e apresentando um custo de produção de
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água de US$ 1,31/m3.

3.2 Destilação por membranas

A primeira vez que a tecnologia da destilação por membranas (MD) foi publicada

na revista Desalination, uma das mais tradicionais no tema dessalinização, foi em

1983 [77], onde foi descrita como uma técnica compat́ıvel com baixos gradientes de

temperatura, ideal para a recuperação de calor rejeitado, posśıvel de ser operada

à pressão atmosférica e com baixa sensibilidade à salinidade da alimentação. Dois

anos depois, em 1985, três novos artigos foram publicados na mesma revista [78–81],

apresentando um modelo teórico [78] e resultados experimentais obtidos em banca-

das laboratoriais [79–81]. Desde então a literatura cient́ıfica no assunto tem crescido

de maneira significativa. Nesta seção serão apresentados alguns dos principais es-

tudos sobre o tema, com especial enfoque à DCMD, selecionados de acordo com a

relevância e contribuição em relação ao objeto de estudo desta proposta de tese.

Cheng et al. [12] estudaram numericamente o problema da configuração DCMD

em um permeador de fibras ocas. O modelo de transporte conciso utilizado pelos

pesquisadores considerou o fluxo mássico de destilado proporcional ao gradiente de

pressão parcial através da membrana (lei de Fick) e utilizou a lei de Raoult para

descrever a pressão parcial da água em ambos os lados da membrana, considerando,

portanto, ambas as fases como soluções ideais (força iônica despreźıvel). Os resul-

tados mostram que, ao aumentar a temperatura de entrada da alimentação, o fluxo

mássico de destilado cresce exponencialmente e a eficiência térmica (ηt) cresce li-

nearmente (Figura 3.6a). O efeito da vazão volumétrica de entrada do permeado

é tal que, para uma vazão fixa de entrada da alimentação, existe uma vazão ótima

de entrada do permeado que corresponde ao pico da eficiência térmica e uma outra

vazão ótima que corresponde ao pico do fluxo mássico (Figura 3.6b). Em geral a

eficiência térmica é mais relevante em termos de projeto, embora alguns trabalhos

considerem que a otimização da vazão deve levar em conta ambos os parâmetros

(otimização multiobjetivo).

Wang et al. [24] estudaram experimentalmente o problema da DCMD em um

permeador de fibras ocas com escoamento concorrente. A membrana foi fabricada

utilizando o processo de inversão, utilizando como ponto de partida uma solução

do poĺımero PVDF (fluoreto de polivinilideno) dissolvido em NMP (N-metil-1-

pirrolidona) e EG (etilenoglicol). Esta membrana, comparada com as tradicionais

membranas de PVDF, apresentou uma maior porosidade e também uma distribuição

de tamanhos de poro com menor variância. Os resultados mostraram que o fluxo

de água para esta membrana é 425% maior quando comparado com a membrana

preparada sem o solvente EG, considerando a temperatura da alimentação de 80°C.
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(a)

(b)

Figura 3.6: Fluxo mássico e eficiência térmica como funções (a) da temperatura
de entrada da alimentação e (b) da vazão volumétrica de entrada do permeado
(adaptado de Cheng et al. [12]).

Yang et al. [82] estudaram experimentalmente o problema da DCMD em um

permeador de fibras ocas com escoamento em contracorrente. Os pesquisadores

compararam três tipos de membrana: (i) de PVDF comum, (ii) de PVDF modifi-

cado por plasma, (iii) de PVDF modificado quimicamente. Ambas as membranas

modificadas apresentaram desempenho superior, principalmente após mais de 150

horas de operação, onde a membrana de PVDF comum apresentou redução do de-
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sempenho (redução do fluxo mássico e diminuição da rejeição de sais). Isto ocorre,

pois as membranas modificadas apresentam maior hidrofobicidade e maior pressão

mı́nima de entrada (LEP) em comparação com a membrana de PVDF comum.

Além disso, as membranas modificadas apresentaram menor variação de tamanhos

de poro. O efeito do comprimento do módulo de DCMD também foi estudado. À

medida que aumentou-se o tamanho do módulo, diminuiu-se o coeficiente da MD,

que é o coeficiente emṕırico de proporcionalidade entre o fluxo mássico e o gradi-

ente de pressão parcial através da membrana, comumente utilizado na literatura,

especialmente em modelos simplificados de MD. Em resumo, módulos mais longos

apresentaram limitações no transporte de massa e definiu-se um comprimento cŕıtico

do permeador, que coincide com o ponto onde o aumento do número de Reynolds das

fases não produz aumento do fluxo mássico (região assintótica horizontal do gráfico

do fluxo mássico em função do número de Reynolds), pois o transporte não é mais

limitado pelas caracteŕısticas hidrodinâmicas do permeador, e sim pela transferência

de massa.

Yang et al. [25] investigaram experimentalmente a DCMD em permeador de

fibras ocas, utilizando diferentes arranjos espaciais para as fibras, como: (i) fibras

retas simples e (ii) fibras empacotadas em redes de espaçadores (retas, enroladas

e onduladas). Os resultados mostraram que o empacotamento das fibras nas dife-

rentes conformações estudadas produziu um aumento do fluxo mássico de até 90%

comparado com o arranjo de fibras retas simples. Embora o CPT tenha aumentado

consideravelmente, as perdas condutivas das geometrias empacotadas são considera-

das baixas e geraram grande economia com os custos de bombeamento uma vez que

o fluxo mássico entra na região assintótica horizontal (região onde o fluxo é limitado

pela transferência de massa) com menores números de Reynolds em ambas as fases.

Long et al. [13] estudaram numericamente o problema da DCMD em um per-

meador do tipo FS associado a um sistema de recuperação de calor, projetado para

recuperar calor do permeado que sai do módulo de DCMD. O modelo desenvolvido

pelos pesquisadores considera que o transporte da água é regido pela lei de Fick

(considerando a difusão ordinária e de Knudsen) e as pressões parciais da água na

fase ĺıquida são descritas pela lei de Raoult modificada. Os resultados mostraram

que a vazão volumétrica relativa, isto é, a razão entre as vazões volumétricas das

duas fases, é um parâmetro fundamental para a otimização da utilização térmica do

módulo de DCMD. Como pode ser observado na Figura 3.7, o GOR apresenta um

pico que corresponde a uma vazão volumétrica relativa de aproximadamente 0,8,

para a configuração estudada. O pico do GOR não coincide com o valor máximo da

razão de recuperação e, portanto, os pesquisadores investigaram as diferenças entre

os resultados previstos por estratégias de otimização de uma única variável (GOR ou

razão de recuperação) e de otimização multivariável (GOR e razão de recuperação).
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Os resultados mostram que a otimização da razão de recuperação resulta em uma

redução do GOR de cerca de 50% com relação ao GOR máximo. Já a otimização do

GOR resulta em uma diminuição da razão de recuperação de aproximadamente 20%

em comparação com a razão de recuperação máxima. Por fim, a otimização mul-

tivariável apresentou uma redução do GOR de 1,8% com relação ao GOR máximo

e uma redução de 9% com relação à razão de recuperação máxima. A melhor es-

tratégia de otimização depende, porém, das caracteŕısticas do módulo de DCMD e

de outras variáveis do projeto (como custo da energia, custo de bombemento, taxa

de juros, etc).

Figura 3.7: GOR, eficiência térmica e razão de recuperação como funções da vazão
volumétrica relativa (adaptado de Long et al. [13]).

Andrjesdóttir et al. [58] estudaram numérica e experimentalmente um módulo

de DCMD do tipo FS alimentado por uma solução de baixa salinidade. O modelo

matemático utilizado considerou que o transporte da água é descrito pelo DGM e as

pressões parciais da água na fase ĺıquida são descritas pela lei de Raoult modificada

(considerando o efeito da força iônica). Ao comparar os resultados do modelo com

os resultados experimentais, constatou-se que o transporte do vapor de água através

da membrana, cujo diâmetro médio do poro é de 0,2 µm, é melhor representado pelo

DGM considerando ambas as difusões, ordinária e de Knudsen. Foram estudados

os efeitos da salinidade e da temperatura da alimentação sobre o fluxo mássico de

destilado. O efeito da salinidade é muito menor do que o efeito da temperatura.

Enquanto um aumento de 600% na salinidade da alimentação (de 5 para 35 ppt)

resulta em uma diminuição média no fluxo mássico de 9%, um aumento de 50% na

temperatura da alimentação (de 40 para 60°C) resulta em um aumento de 233% no
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fluxo mássico.

Guan et al. [14] estudaram numericamente a DCMD em permeadores de fibras

ocas, com reciclo de ambas as fases e recuperação do calor cedido para o permeado.

O modelo matemático foi implementado no software Aspen Plus, considerando que

o transporte da água é representado pela lei de Fick, com coeficiente da membrana

(constante de proporcionalidade) fixo. A análise fatorial foi aplicada e os resultados

mostraram que as vazões de alimentação e permeado influenciam o GOR muito mais

do que as temperaturas de entrada da alimentação e do permeado. Como pode ser

observado na Figura 3.8, os três módulos estudados apresentaram a mesma razão

ótima entre as vazões mássicas da alimentação e do permeado (aproximadamente

1,0). Na Figura 3.8, todos os módulos operam sob a hipótese de recuperação total do

calor (efetividade igual à unidade) e apresentam diferentes comprimentos, diâmetro

do casco e razão de empacotamento (razão entre área transversal da fibra e a área

transversal do módulo). Os 3 módulos, apresentaram, porém, a mesma estrutura de

membrana, isto é, fibras com o mesmo diâmetro interno e espessura, e membranas

com a mesma condutividade térmica, além do mesmo coeficiente da membrana. Para

um dos módulos estudados, o GOR é apresentado como função das vazões de ambas

as fases na Figura 3.9. Pode-se observar que o GOR é mais alto quando ambas as

fases apresentam vazões de circulação baixas, que, por sua vez, estão associadas a

fluxos mássicos baixos, evidenciando, portanto, que existe um balanço entre o GOR

e a produção de destilado do módulo. A análise dos parâmetros de menor influência

mostraram que o aumento da condutividade térmica da membrana diminui o GOR

e o aumento da espessura da membrana aumenta o GOR.

Lisboa et al. [15] estudaram a DCMD em um permeador de fibras ocas, utili-

zando a técnica numérico-anaĺıtica da transformada integral generalizada (GITT,

do inglês). O modelo de uma única fibra foi capaz de reproduzir satisfatoriamente

resultados experimentais do fluxo mássico em função da temperatura de entrada da

alimentação. Como pode ser visto na Figura 3.10, a temperatura bulk de ambas as

fases apresenta variação aproximadamente linear ao longo do permeador e o fluxo

mássico é maior na extremidade à direita do permeador, onde: (i) a alimentação

adentra o permeador e (ii) onde existe a maior diferença de temperatura entre a

alimentação e o permeado.

Dutta et al. [16] estudaram numérica e experimentalmente a DCMD em um

único estágio e em múltiplos estágios. Em ambos, foram utilizados permeadores do

tipo FS e um sistema de recuperação de calor, que é representado no fluxograma

da Figura 3.11. Dois trocadores de calor foram projetados para recuperar calor

de ambas as correntes de sáıda do módulo de DCMD (alimentação e permeado). A

corrente de alimentação de água salina passa primeiro pelo trocador de calor 1, onde

há recuperação do calor proveniente da corrente de permeado que sai do módulo,
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Figura 3.8: GOR como função da razão entre as vazões mássicas da alimentação e
do permeado (adaptado de Guan et al. [14]).

Figura 3.9: GOR como função das vazões da alimentação e do permeado (adaptado
de Guan et al. [14]).

e depois passa pelo trocador de calor 2, que recupera calor da corrente de sáıda

da alimentação. A planta de DCMD estudada possui reciclo de ambas as fases.

O modelo matemático considerou o transporte do vapor d’água regido pela lei de

Fick utilizando o coeficiente de difusão combinado (Knudsen + difusão ordinária),
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Figura 3.10: Fluxo mássico de destilado e temperaturas bulk de ambas as fases em
função da coordenada axial adimensional do permeador (adaptado de Lisboa et al.
[15]).

e as pressões parciais da água na fase ĺıquida foram descritas pela lei de Raoult

modificada. O modelo matemático apresentou boa concordância com os resultados

experimentais na previsão do fluxo mássico do módulo de um único estágio. Os

pesquisadores implementaram um procedimento de otimização do GOR utilizando

o software Dymola. As variáveis de decisão utilizadas no estudo de otimização

foram: as vazões volumétricas de ambas as fases, temperatura de entrada de ambas

as fases, porosidade da membrana e diâmetro do poro. Os resultados mostraram

que as configurações otimizadas apresentaram um GOR de 0,882 para a DCMD em

estágio único e 0,942 para a DCMD emmúltiplos. Além de um maior GOR, a DCMD

em múltiplos estágios apresentou uma razão de recuperação aproximadamente 7%

maior em comparação com a de um único estágio.

Lisboa et al. [17] estudaram o problema da DCMD associado a um sistema de

recuperação de calor. O fluxograma da planta de dessalinização proposta é apresen-

tado na Figura 3.12 e conta com um módulo de DCMD, um trocador de calor, que

recupera parte do calor que é cedido da alimentação para o permeado no módulo

de DCMD, e um aquecedor, onde a alimentação pré-aquecida recebe calor de uma

fonte externa. O permeador em contracorrente foi modelado como um meio poroso
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Figura 3.11: Fluxograma da planta de DCMD com sistema de recuperação de calor
proposto por Dutta et al. [16] (adaptado).

e a difusão do vapor d’água foi representada pelo DGM desprezando a polarização

da concentração em ambas as fases, a difusão viscosa e a difusão na superf́ıcie da

membrana. Os resultados mostraram que o parâmetro que mais afeta a eficiência

energética do sistema é a porosidade da membrana. O segundo parâmetro influ-

enciador, com significância consideravelmente inferior, é o raio interno da fibra oca

para os sistemas onde o calor é recuperado com maior efetividade. Já para os sis-

temas onde a recuperação do calor é menos efetiva, o segundo parâmetro que mais

influencia o GOR é a condutividade térmica do poĺımero que compõe a membrana.

Os demais parâmetros estudados foram a espessura da membrana e o diâmetro do

poro. Os resultados mostraram que o fluxo mássico e o GOR crescem de maneira

aproximadamente linear com o aumento da porosidade da membrana. Mostrou-se

também que condutividade térmica do poĺımero afeta o GOR do sistema, uma vez

que, quanto mais isolante é a membrana, menores são as perdas por condução para

o permeado. O aumento do raio interno da fibra oca resultou em um aumento sig-

nificativo do GOR. Embora o fluxo mássico tenha diminuido com o aumento do

raio interno, a produção total de destilado do permeador aumentou significativa-

mente. Por fim, à medida que aumentou-se a espessura da membrana, observou-se

que o GOR aumentou, atingiu um valor máximo (correspondente à espessura ótima

da membrana) e depois decaiu, sendo esta variação mais pronunciada quanto mais

efetiva é a recuperação de calor.

Zhang et al. [83] investigaram experimentalmente a recuperação de água residual

do rejeito de osmose inversa via DCMD. A motivação para este estudo vem do
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Figura 3.12: Fluxograma da planta de dessalinização com sistema de recuperação
de calor proposto por Lisboa et al. [17] (adaptado).

fato de as plantas de RO apresentarem, em média, uma recuperação de água de

50-75%, resultando em uma grande quantidade de rejeitos, que, por sua vez, não

podem ser descartados no meio ambiente. O custo de tratamento do rejeito da

RO é consideravelmente alto e pode ser mitigado por meio da concentração do

efluente utilizando técnicas de baixa sensibilidade à salinidade da alimentação, como

é o caso da MD. O módulo de DCMD utilizado pelos pesquisadores foi do tipo

FS, operando com reciclo de ambas as fases. Os resultados mostraram que o pré-

tratamento foi necessário para garantir a eficiência da destilação. Os ı́ons sulfato, que

são os principais causadores de incrustação, foram removidos por precipitação com

bário. De acordo com os cálculos de equiĺıbrio qúımico, a incrustação dos poros por

precipitação de śılica também seria posśıvel, fazendo com que os poros perdessem

sua hidrofobicidade, a membrana fosse molhada e o permeado fosse contaminado

pela solução de alimentação salina. Entretanto, este fenômeno não foi observado em

considerável extensão sob as condições estudadas. Os resultados mostraram que é

posśıvel atingir uma recuperação de 90% do volume de água presente na alimentação

com a temperatura de entrada da alimentação do módulo fixa a 60°C. Para razões

de recuperação superiores a 90%, observou-se uma redução do fluxo mássico devido

à precipitação de sais minerais na superf́ıcie da membrana.

Cárdenas-Gomez et al. [84] estudaram a dessalinização da água do mar utilizando

um módulo de DCMD do tipo spiral wound. A simulação do módulo foi realizada no

software Matlab-Simulink e os resultados mostraram uma boa estimativa do fluxo
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de água destilada para uma configuração de módulo experimental.

Mesquita et al. [85] estudaram experimentalmente a dessalinização por DCMD

em um módulo do tipo FS. Um modelo f́ısico-matemático foi desenvolvido, conside-

rando o transporte do vapor d’água através da membrana descrito pelo Dusty Gas

Model. O modelo foi capaz de estimar de maneira satisfatória o fluxo de destilado

observado no experimento. Um estudo paramétrico foi realizado, considerando os se-

guintes parâmetros: temperaturas de entrada da alimentação e do permeado, vazão

volumétrica e salinidade da alimentação. Foi observado que o fluxo de destilado

aumentou com a redução da temperatura de entrada do permeado e da salinidade

da alimentação, e com o aumento da temperatura de entrada da alimentação e da

vazão volumétrica da alimentação.

Anjos et al. [86] analisaram o problema da dessalinização por DCMD utilizando

uma fonte energética de baixa exergia. A configuração proposta para a planta de

dessalinização considerou um módulo de DCMD do tipo HF, dois trocadores de calor

para recuperação de calor simultânea da corrente de alimentação e permeado, além

de um sistema de recirculação (reciclo) total do permeado e de recirculação total

ou parcial da alimentação. O modelo utilizado para descrever o módulo de DCMD

foi o mesmo utilizado por Lisboa et al. [17], enquanto a planta de dessalinização

foi descrita por um modelo transiente baseado em equações de balanço material e

de energia. O comportamento dinâmico da planta foi analisado e concluiu-se que

a recuperação de calor da corrente de alimentação contribuiu para o aumento do

GOR, porém o efeito da recuperação de calor da corrente de permeado sobre o

GOR foi mais pronunciado, considerando a configuração estudada.

Curcino et al. [87] estudaram a dessalinização via DCMD utilizando duas geo-

metrias de permeadores distintas: de placas (FS) e de fibras ocas (HF). O modelo

teórico foi desenvolvido em OpenFOAM, levando em consideração diferentes modelos

para o cálculo da condutividade térmica efetiva e da tortuosidade dos poros da mem-

brana. Os resultados foram comparados com dados experimentais, revelando que,

para membranas com morfologia do tipo esponja (com distribuição mais uniforme

de poros na seção transversal da membrana) o modelo de condutividade paralela as-

sociado ao modelo de tortuosidade fractal foi o que apresentou melhor concordância

com dados experimentais. Já para membranas com morfologia assimétrica e com

canais macroscópicos na seção transversal da membrana, o modelo de condutivi-

dade paralela associado ao modelo de tortuosidade euclidiano apresentou melhores

resultados.

Curcino et al. [87] investigaram experimentalmente a dessalinização da água salo-

bra utilizando um módulo do tipo V-AGMD (sigla em inglês para vacuum-enhanced

air gap membrane distillation), que é semelhante à configuração AGMD, porém com

uma redução da pressão na região de espaçamento entre a membrana e a placa de
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resfriamento (vide Fig. 2.13). O módulo estudado foi do tipo spiral wound e a fonte

de energia térmica utilizada foi proveniente de um arranjo de coletores solares do

tipo placa. Os resultados mostraram um melhor desempenho do módulo V-AGMD

em relação à configuração AGMD, exceto pela rejeição dos sais na membrana. A

produção média de água destilada apresentou um aumento de 42% quando o módulo

foi utilizado em associação com um sistema de armazenamento de energia térmica.

Posteriormente, no mesmo ano, Curcino et al. [88] estudaram o mesmo sistema,

analisando o efeito dos seguintes parâmetros: temperatura de entrada e vazão vo-

lumétrica da alimentação e pressão manométrica na região do espaçamento de ar.

Os fatores que mais influenciaram a eficiência do processo foram a temperatura e

a vazão volumétrica da alimentação. Foi observado que o GOR aumentou com a

redução da vazão de alimentação e com o aumento da temperatura de entrada da

alimentação.

Sampaio [18] investigou a DCMD em um permeador de fibras ocas utilizando

um modelo matemático composto por equações discretizadas em volumes finitos. O

escoamento no casco foi modelado seguindo o conceito de canal anular equivalente.

Os resultados mostram que o aumento do comprimento do permeador resulta no au-

mento do GOR (Figura 3.13a) e na redução do fluxo mássico de destilado. O GOR,

por ser uma medida termodinâmica, é favorecido pelo aumento da área superficial

da membrana decorrente do aumento no comprimento das fibras, porém, em um

permeador mais longo, a diferença de temperatura entre as duas fases é menor e,

consequentemente, o transporte de massa é deteriorado, resultando em um menor

fluxo de destilado. O intervalo de comprimentos para o módulo estudado foi de 0,5 a

10,0 m e a razão de recuperação apresentou um valor ótimo para o comprimento de

3,5 m (Figura 3.13b). Os resultados mostram, portanto, que a escolha do compri-

mento do módulo de DCMD deve levar em consideração o balanço entre o consumo

energético e a produção de água.

Sampaio [37] investigou também a aplicação da DCMD na dessalinização nuclear

utilizando o calor rejeitado de um reator PWR de 75 MWt e a extração controlada

de vapor de baixa pressão extráıdo da turbina do reator. A simulação do circuito

secundário foi realizada utilizando o software DE-TOP e a simulação do módulo de

DCMD foi realizada utilizando o método dos volumes finitos. A planta de dessa-

linização proposta, composta por módulo de DCMD e sistema de recuperação de

calor, apresentou uma produção de 1.502,4 m3/d de água dessalinizada, causando

uma redução da potência elétrica do reator de 0,61 MW (2,4% da potência elétrica

nominal).

Outros dois artigos de congresso que investigaram a cogeração de energia elétrica

e água dessalinizada em um SMR utilizando a DCMD foram Silva et al. [89] e Silva

et al. [90]. Em [89], foi investigado o acoplamento térmico do reator NuScale com
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(a)

(b)

Figura 3.13: Gráficos do (a) GOR e da (b) razão de recuperação como funções do
comprimento do módulo de DCMD (adaptado de Sampaio et al. [18]).

uma planta de DCMD com recuperação de calor de ambas as correntes de permeado

e alimentação. A fonte de energia considerada para a dessalinização foi o calor

rejeitado pelo reator e o acoplamento proposto foi capaz de gerar 2.012 m3/d de

água destilada sem causar nenhuma perda de potência elétrica do reator. Em [90],

foi estudada a extração total e parcial (controlada) de vapor da turbina do mesmo

reator (NuScale), porém a planta de dessalinização, além do sistema de recuperação

de calor, considerou também a recirculação parcial da corrente de alimentação que

sai do módulo de DCMD. O acoplamento proposto, empregando a extração total do

vapor de baixa pressão da turbina do reator, foi capaz de produzir até 5.346 m³/d
de água destilada, ao custo de uma perda de potência elétrica de 7,6 MW, o que
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corresponde a 15% da potência elétrica do reator. A extração controlada, por sua

vez, apresentou a possibilidade da redução da perda de potência por unidade de

massa de destilado produzida, gerando em contrapartida uma redução da produção

total de destilado, comparado com o caso da extração total.

Mais recentemente, Sampaio et al. [19] propuseram o acoplamento entre um

pequeno reator PWR de 75MWt a uma planta de dessalinização por DCMD com

recuperação de calor. Foram propostos dois tipos de acoplamento: (i) utilizando

extração de vapor da turbina de baixa pressão do reator e (ii) utilizando dois ciclos

de Rankine em paralelo. Neste segundo tipo de acoplamento, o vapor que sai do

gerador de vapor é distrubúıdo entre dois ciclos de Rankine, como mostra a Figura

3.14. O primeiro ciclo de Rankine (ciclo a) opera sob as mesmas condições de

referência do circuito secundário do reator, enquanto no segundo ciclo de Rankine

(ciclo b), a expansão na turbina é realizada até uma pressão mais alta comparada

à do ciclo a. O acoplamento proposto com o duplo ciclo de Rankine foi o que

apresentou maior produção de água destilada, cerca de 7,577 m3/d, causando uma

perda de potência elétrica do reator de 2.53 MW. Em ambos os acoplamentos, parte

do calor utilizado para dessalinização foi o calor rejeitado pelo reator, porém, em

ambos os casos houve perdas de potência do reator (devido à extração de vapor

da turbina ou à redução da pressão de sáıda da turbina em comparação ao projeto

original do reator).

Figura 3.14: Representação esquemática do acoplamento utilizando dois ciclos de
Rankine em paralelo (adapatada de Sampaio et al. [19]).
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Nesta seção foram apresentados os principais trabalhos que serviram como base

para o estudo apresentado neste exame de qualificação. A literatura técnica sobre a

MD e, mais especificamente sobre a DCMD, que é o ponto de partida para o estudo

das configurações mais complexas da MD, possui uma vasta extensão e permeia

inúmeras possibilidades e aplicações, indo muito além da dessalinização. Alguns

artigos mais recentes de revisão podem ser encontrados na literatura sintetizando o

estado da arte e os principais avanços na MD, além de inúmeras aplicações desta

tecnologia [91–94].

3.3 Otimização da MD

Como foi mencionado na Seção 3.2, a otimização de parâmetros em um processo

de MD envolve variáveis que são na maioria das vezes antagônicas, como a eficiência

térmica e o fluxo de destilado, ou a razão de recuperação de água [12, 13].

Duas das abordagens presentes na literatura mais utilizadas para este tipo de

problema de otimização são: (i) otimização univariada (ou uniobjetiva), onde am-

bas as variáveis (ou funções objetivo) são combinadas em uma única variável e (ii)

otmização multivariada (ou multiobjetiva), onde duas ou mais funções objetivo são

analisadas de maneira simultânea e independente. A principal limitação da oti-

mização univariada é a própria definição da função objetivo, que pode apresentar

diferentes formas funcionais e, por este motivo, apresentar diferentes resultados. As-

sociado a isso, as configurações otimizadas univariadamente podem ser, em alguns

casos, configurações subótimas. A otimização multivariada, embora mais complexa,

é prefeŕıvel pois apresenta uma visão multidimensional da relação entre funções ob-

jetivo e os parâmetros aos quais se deseja otimizar [95, 96].

Problemas de otimização envolvem, além da definição da(s) função(ões) objetivo,

a escolha dos parâmetros a serem otimizados e determinação das restrições. Estas,

por sua vez, estão geralmente relacionadas a limitações f́ısicas ou econômicas do

problema enquanto a escolha dos parâmetros deve levar em consideração a relação

entre os parâmetros em questão e a(s) função(ões) objetivo [96].

No que diz respeito às metodologias de otimização univariada, existe uma grande

variedade de métodos, dentre os quais os mais comuns podem ser classificados como

métodos determińısticos, estocásticos ou h́ıbridos. Estes métodos são utilizados

para a localização exata do pontos de máximo (ou de mı́nimo) do problema, isto

é, a determinação da configuração de parâmetros que está associada à maximização

ou minimização da função objetivo [96].

Um exemplo da utilização de um método estocástico para a otimização dos

parâmetros de um módulo de AGMD é dado em Alawad et al. [28]. O método

utilizado foi a evolução diferencial (DE, sigla em inglês para differencial evolution).
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Foram realizadas três análises de otimização univariada separadamente, conside-

rando as seguintes funções objetivo: fluxo mássico de destilado, consumo espećıfico

de energia e custo espećıfico de produção. Nas Tabelas 3.1 e 3.2 são apresentados

os resultados das análises de otimização do fluxo mássico (maximização) e do con-

sumo espećıfico de energia (minimização). Pode ser observado que ambos o fluxo

mássico e o consumo espećıfico de energia são otimizados quando a temperatura

de entrada da alimentação é alta. Já no que diz respeito às vazões volumétricas

das fases, a relação é oposta: vazões mais baixas contribuem para um menor con-

sumo energético, enquanto vazões mais altas contribuem para um fluxo mássico de

destilado mais elevado.

Tabela 3.1: Otimização do fluxo mássico de destilado em um módulo de AGMD
[28].

Parâmetro Mı́nimo Máximo Ótimo

Temperatura de entrada da alimentação (°C) 50 90 89.98
Temperatura de entrada do permeado (°C) 5 30 5.08
Vazão volumétrica da alimentação (l/min) 1 7 6.28
Vazão volumétrica do permeado (l/min) 1 7 5.84
Espessura do espaçamento de ar (mm) 2 30 2
Fluxo de permeado (kg/m²h) 143,5

Tabela 3.2: Otimização do consumo espećıfico de energia em um módulo de AGMD
[28].

Parâmetro Mı́nimo Máximo Ótimo

Temperatura de entrada da alimentação (°C) 50 90 90
Temperatura de entrada do permeado (°C) 5 30 11.97
Vazão volumétrica da alimentação (l/min) 1 7 1
Vazão volumétrica do permeado (l/min) 1 7 1.05
Espessura do espaçamento de ar (mm) 2 30 13.8
Consumo espećıfico de energia (kWh/m³) 450

A análise de otimização também pode ser apresentada de maneira gráfica. Dois

exemplos são os métodos de superf́ıcie de resposta (para otimizações univariadas) e

de fronteira de Pareto (para otmizações multivariadas). Cheng et al. [20] utilizou

superf́ıcies de resposta para analisar graficamente o efeito da temperatura de en-

trada da alimentação e da velocidade da alimentação sobre as funções objetivo de

interesse (fluxo de destilado, GOR, produção total de destilado e ı́ndice Dm), como

é mostrado na Figura 3.15. O ı́ndice Dm foi uma função objetivo criada com a fina-

lidade de considerar o efeito combinado das demais funções objetivo (fluxo mássico

de destilado, produção total de destilado e GOR). Este ı́ndice foi definido como a
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média geométrica das três funções objetivo individuais, onde cada uma destas apre-

sentou um expoente (peso). Os pesquisadores utilizaram métodos estat́ısticos para

calibrar os pesos de modo a minimizar o erro do modelo em relação aos resultados

experimentais obtidos. Um peso relativo de 1/3 para cada uma das três funções

objetivo individuais foi adotado para o cálculo de Dm, apresentado na Figura 3.15d.

Na prática, a calibração dos pesos deve levar em consideração os custos do processo

e outros requisitos de desempenho previstos no projeto [20]. Com a definição do

ı́ndice Dm utilizada pelos pesquisadores neste estudo, o processo é otimizado para

temperaturas de entrada altas e velocidades de alimentações altas.

Long et al. [13] realizaram a otimização multivariada de um módulo de DCMD do

tipo FS utilizando como parâmetros a salinidade e a razão de vazões (razão entre as

vazões volumétricas de alimentação e permeado). Na Figura 3.16, são apresentadas

as fronteiras de Pareto do sistema correspondentes à maximização do GOR e da

razão de recuperação para diferentes salinidades. Esta fronteira representa o limite

de eficiência do sistema, considerando os parâmetros estudados e suas respectivas

restrições. A razão de vazões foi variada para a determinação da fronteira do sistema,

mas não aparece no gráfico. Foi observado que, para alimentações com maiores

concentrações de sais dissolvidos, menores são os valores de GOR e de razão de

recuperação.
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(a)

(b)

Figura 3.15: Superf́ıcie de resposta para (a) fluxo mássico de destilado, (b) GOR,
(c) produção total de destilado e (d) ı́ndice Dm, como funções da temperatura de
entrada e a velocidade da alimentação [20].
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(c)

(d)

Figura 3.15: Superf́ıcie de resposta para (a) fluxo mássico de destilado, (b) GOR,
(c) produção total de destilado e (d) ı́ndice Dm, como funções da temperatura de
entrada e a velocidade da alimentação [20] (continuação).
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Figura 3.16: Fronteiras de pareto no gráfico do GOR como função da razão de
recuperação para diferentes salinidades e razões de vazões [13].
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3.4 Integração da MD com outras tecnologias de

dessalinização

Como foi mencionado no caṕıtulo anterior, a tecnologia mais utilizada no mundo

para a dessalinização de água salina é a osmose inversa (RO). Devido a seu baixo

consumo espećıfico de energia (SEC) e baixo custo de produção de água, na grande

maioria dos casos a RO é a tecnologia de dessalinização mais econômica. Porém,

quando outras variáveis são levadas em consideração, como a produção de rejeito e

a facilidade de pré-tratamento, observou-se na literatura que as tecnologias h́ıbridas

de dessalinização podem oferecer alternativas mais viáveis. Em uma revisão abran-

gente conduzida por Skuse et al. [21], publicada em 2021, foram analisados 223

estudos sobre o tema, resultando nas conclusões apresentadas na Figura 3.17, onde

são comparadas algumas tecnologias (simples e h́ıbridas) de dessalinização em função

de cinco critérios de interesse. A osmose inversa apresentou o custo mais baixo de

todas as tecnologias enquanto a destilação por membranas apresentou uma maior

compatibilidade com fontes renováveis de energia. Na comparação entre RO e MD,

a RO destacou-se nos critérios baixo custo da água e menor consumo energético, en-

quanto a MD apresentou vantagens sobre a RO nos critérios alta taxa de recuperação

de água, facilidade de tratamento e melhor integração com fontes renováveis. Por

fim, as tecnologias h́ıbridas que mais se destacaram foram osmose inversa + osmose

direta (RO+FO) e osmose inversa + destilação por membranas (RO+MD), onde a

principal diferença entre as duas tecnologias h́ıbridas está relacionada com a recu-

peração de água (que é significativamente maior no caso da RO+MD) e a facilidade

de pré-tratamento, que é melhor no caso da RO+FO. Uma observação importante

é que a aplicação destas duas tecnologias h́ıbridas difere bastante, enquanto a MD

promove a concentração da salmoura da RO, a FO faz o inverso, adicionando água

à salmoura e reduzindo sua concentração. Ambas as aplicações apresentam vanta-

gens e desvantagens e precisam ser analisadas considerando uma série de fatores e

caracteŕısticas de projeto.

As possibilidades de integração entre MD e outras tenologias de dessalinização

são diversas. Na maioria dos casos, a MD é empregada para aumentar a recuperação

de água a partir da salmoura gerada por outras tecnologias de dessalinização, apro-

veitando calor que, de outra forma, seria rejeitado para o meio ambiente. Tecnologias

térmicas de dessalinização, como MED e MSF, frequentemente produzem uma sal-

moura com energia térmica residual que pode ser aproveita pela MD, tornando a

integração ainda mais eficiente [97].

A integração entre MD e RO, que é uma das aplicações investigadas nesta tese,

vem sendo estudada há relativamente pouco tempo. Essa combinação é particu-

larmente relevante devido ao crescente volume de rejeitos gerados globalmente por
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Figura 3.17: Comparação entre diferentes tecnologias (simples e h́ıbridas) de dessa-
linização [21].

plantas de RO, que representam a maior parte da capacidade instalada de dessali-

nização no mundo. Alguns dos estudos iniciais que investigaram experimentalmente

a viabilidade desta integração foram Osman et al. [98], Mericq et al. [99] e Ji et al.

[100]. O estudo de Osman et al. [98] investigou o uso da destilação por membranas

de contato direto (DCMD) para recuperação de água e produtos qúımicos de salmou-

ras provenientes de outros processos de dessalinização, como osmose inversa (RO)

e eletrodiálise reversa (EDR).Os resultados do experimento utilizando um módulo

de DCMD de fibras ocas mostraram que a DCMD pode alcançar recuperações de

água de até 70% a 80%, mantendo a rejeição de sais superior a 99,5%. Os pesqui-

sadores observaram uma redução do fluxo de água depois de algumas horas, o que

foi atribúıdo à incrustação de sais na membrana, que após ser lavada com solução

básica, apresentou reestabelecimento do fluxo.

Já o experimento realizado por Mericq et al. [99] mostrou que a destilação por

membranas a vácuo (VMD) pode ser uma alternativa promissora quando integrada

à osmose inversa da água do mar (SWRO, do inglês seawater reverse osmosis). O
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estudo, realizado com um módulo de VMD do tipo placa plana (FS), mostrou que

a combinação das duas tecnologias resultou em uma recuperação total de água de

89%, o que permitiu uma redução do volume de salmoura por um fator de 5,5, além

de duplicar a produção de água. Uma outra observação é que a polarização da tem-

peratura e da concentração apresentaram baixo impacto sobre o fluxo de destilado,

mesmo a altas concentrações da alimentação. Foram observadas incrustações, mas

estas foram atribúıdas a cristais de baixa solubilidade, como carbonato e sulfato de

cálcio. Além disso, estas incrustações se limitaram a pequenas áreas de membrana.

Ji et al. [100] investigou o desempenho de uma planta em escala de bancada

de destilação por membranas acoplada à cristalização (MDC, do inglês membrane

distillation-crystallization), que consiste na precipitação controlada dos sais na des-

tilação por membranas. O experimento foi conduzido utilizando a salmoura proveni-

ente do processo de RO como alimentação em um módulo de DCMD de fibras ocas.

Resultados experimentais mostraram que a MDC pode concentrar rejeitos de RO,

alcançando uma recuperação total de água superior a 90%. O processo demonstrou

estabilidade operacional ao longo de 100 horas, graças ao controle eficaz de super-

saturação e polarização de concentração. Para evitar a formação de incrustações,

foram utilizados fluxos mássicos de destilado reduzidos, da ordem de 0,36 kg/m2h.

Yan et al. [22] investigou experimentalmente a utilização da DCMD no trata-

mento de salmouras provenientes da RO, utilizando um módulo de DCMD de placas

planas. Os resultados mostraram que a MD foi capaz de operar com ńıveis de recu-

peração de água superiores a 70%. Porém a incrustação se tornou significativa para

fatores de concentração da salmoura (CF, do inglês concentration factor) superiores

a 3,3, resultando em uma queda acentuada do GOR, como pode ser visto na Figura

3.18. O aumento da temperatura da alimentação resultou em um aumento do fluxo

de destilado, mas também acelerou a incrustação. Foi observado que velocidades de

alimentação altas diminúıram a polarização térmica e aumentaram o fluxo de des-

tilado, porém, facilitaram o molhamento dos poros, aumentando significativamente

a condutividade do permeado. A incrustação sobre a membrana pôde ser removida

por meio de lavagem, recuperando mais de 88% do fluxo de destilado, porém tempe-

raturas mais altas resultaram em camadas de incrustação mais compactas e dif́ıceis

de remover.

Bindels et al. [101] investigaram experimentalmente o tratamento da salmoura

da RO usando AGMD. Os pesquisadores utilizaram um permeador de placas planas

em escala piloto com capacidade de produção nominal de de 2.5 m3/d. Foi observado

em uma etapa preliminar de testes laboratoriais que o processo era limitado pela

incrustação de sais na superf́ıcie da membrana. Por este motivo, foram propostas e

estudadas diferentes configurações h́ıbridas para o acoplamento RO+MD, incluindo

outras tecnologias de purificação intermediárias (pré-tratamento para a MD), como
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Figura 3.18: GOR em função do fator de concentração (CF) para diferentes tempe-
raturas da alimentação da DCMD [22].

deposição qúımica (CD) com ultrafiltração (UF) e nanofiltração (NF). Em escala

piloto, a combinação RO + MD com adição de inibidores de incrustação foi a que

alcançou a maior recuperação total de água (84,59%) e o menor custo de produção

(0,633 USD/m3), sendo considerada a melhor solução. As outras configurações estu-

dadas apresentaram recuperações inferiores e custos maiores, principalmente devido

ao custo adicional relativo aos produtos qúımicos e operações de filtração.

Sanmartino et al. [102] investigou diferentes estratégias de pré-tratamento

qúımico combinadas à DCMD para o tratamento de salmouras provenientes da RO.

O pré-tratamento com BaCl2 foi o que apresentou maior eficácia, removendo os

ı́ons sulfato e carbonoto, responsáveis pela incrustação, e melhorando significati-

vamente o desempenho da DCMD, com maior fluxo de permeado, menor redução

do fluxo de destilado com o tempo e melhor qualidade do destilado. Contudo,

este pré-tratamento não é considerado adequado para produção de água destinada

ao consumo já que o destilado pode conter reśıduos de bário solúvel, que é tóxico

mesmo em pequenas concentrações. Pré-tratamentos com Na2CO3 e NaOH também

apresentaram bom desempenho, como redução de incrustações e aumento na con-

centração final da salmoura, superando a saturação de NaCl em algumas condições.

Nos experimentos realizados, a fração mássica de sal máxima obtida na salmoura

final foi de 0,37, portanto acima do limite de saturação do sal (NaCl) na água.

Posteriormente surgiram alguns trabalhos teóricos sobre o acoplamento h́ıbrido

MD+RO. Por exemplo, Choi et al. [103] avaliou a viabilidade econômica do sistema
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h́ıbrido MD+RO para dessalinização de água do mar, utilizando um modelo teórico

capaz de estimar o custo da água em função de fluxo de destilado da membrana, a

recuperação de água, o custo da membrana e o custo do vapor. Os resultados mos-

traram que as tecnologias de MD e MD+RO podem ser competitivos em relação à

osmose inversa (RO) quando o fluxo de água através da membrana e a recuperação

da MD superam os da RO e o custo do vapor é relativamente baixo. O estudo

concluiu que, em condições semelhantes, os custos de produção de água entre siste-

mas h́ıbridos MD+RO e RO são aproximadamente equivalentes. Por outro lado, a

MD isolada apresentou custos mais altos, exceto quando o vapor é mais acesśıvel,

fazendo com que a variável de maior impacto na economia da MD e dos sistemas

h́ıbridos MD+RO é o custo da energia térmica utilizada na MD.

Um processo de dessalinização h́ıbrido inovador foi proposto por Kim [23] e con-

siste na combinação da osmose inversa, destilação por membranas e osmose retar-

dada por pressão (RO+MD+PRO). O esquema da planta proposta é apresentado

na Figura 3.19. Como pode ser visto na imagem, o processo utiliza a salmoura

da RO como alimentação da MD, e a salmoura concentrada da MD, misturada ao

restante da salmoura da RO, é usada como solução de extração da PRO. Resumi-

damente, a MD recupera mais água da salmoura da RO enquanto a PRO dilui a

salmoura da MD+RO enquanto recupera parte da energia osmótica dispońıvel. O

modelo desenvolvido pelos pesquisadores mostrou que o processo h́ıbrido pode redu-

zir o consumo espećıfico de energia (SEC) e reduzir a concentração da salmoura de

descarte, minimizando os impactos ambientais, especialmente em locais com acesso

a energia térmica de baixo custo ou gratuita. Parâmetros como a razão de divisão

da salmoura (BDR), fluxo de água através da membrana e dimensões dos sistemas

MD e PRO foram identificados como cŕıticos para a otimização do processo.

Figura 3.19: Esquema da planta de dessalinização h́ıbrida do tipo RO+MD+PRO
(adaptada de Kim et al. [23]). P: permeado; A: alimentação; SE: solução de ex-
tração.

Recentemente, Alawad et al. [104] fez uma análise teórica da integração entre

66



VMD e cristalizadores em um sistema com zero descarte de ĺıquidos (ZLD, do inglês

zero liquid discharge). Os pesquisadores argumentaram que existe uma carência

de estudos teóricos sobre a integração de MD com cristalizadores e que a maioria

dos trabalhos é de natureza experimental e não abordam conceitos fundamentais

como recuperação de energia e o impacto econômico da venda do sal no custo de

produção da água. Foram propostas e analisadas duas configurações de planta,

uma sem recuperação de energia e a outra com recuperação integrada. Ambas as

plantas consistiam em uma bateria de permeadores VMD em série, conectada em

série com um cristalisador. Os resultados mostraram que a recuperação de energia

proporcionou uma redução de 39% no consumo espećıfico de energia térmica, uma

diminuição de 20% na área de membrana necessária e um aumento significativo na

eficiência do sistema, elevando o GOR de 0,671 para 1,072. Para uma temperatura

de alimentação entre 70 e 90oC, foi observado um fluxo de destilado médio de 80

kg/m2h e um custo de produção da água de $ 0,31/m3, o mais baixo observado até

o momento para esta aplicação.
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Caṕıtulo 4

Metodologia

Neste caṕıtulo são apresentados os problemas f́ısicos estudados e as formulações

matemáticas utilizadas para a resolução destes.

4.1 Problemas f́ısicos

Dois problemas f́ısicos foram estudados nesta tese: (i) o acoplamento do reator

com uma planta de DCMD e (ii) o acoplamento do reator com uma planta h́ıbrida de

RO e DCMD. Nas próximas subseções serão descritos em detalhes as configurações

e compomentes de cada um dos problemas.

4.1.1 Planta de DCMD

O acoplamento do reator NuScale com a planta de DCMD é representado na

Figura 4.1, onde os nomes em verde identificam as correntes, enquanto os nomes

em negrito indicam os equipamentos da planta. A planta de DCMD é composta

por um módulo de DCMD, um reciclo de alimentação, e um sistema de recuperação

de calor composto por dois trocadores de calor. O condensador de acoplamento

é projetado para elevar a temperatura da água de alimentação até a temperatura

de entrada da alimentação no módulo, que é mantida fixa e consiste em um dos

parâmetros de operação do módulo. A corrente de entrada do permeado (p-e) e a

corrente de alimentação fresca (a-e) entram ambas à mesma temperatura na planta

de dessalinização (temperatura ambiente). Os trocadores de calor 1 e 2 compõem

o sistema de recuperação de calor, atuando como pré-aquecedores para a carga de

alimentação fresca. O trocador de calor 1 é projetado para recuperar parte do

calor presente na corrente de sáıda do permeado, que foi cedido pela alimentação ao

longo do módulo. O trocador de calor 2 é projetado para recuperar parte do calor

presente na corrente de sáıda da alimentação. A posição dos trocadores de calor

supõe que a temperatura de sáıda da alimentação (Ta−6) é maior que a temperatura
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da alimentação após o trocador de calor 2 (Ta−3) e que a temperatura de sáıda do

permeado (Tp−2) é maior que a temperatura da alimentação após a adição do reciclo

(Ta−2). Como essa condição não se verifica em todos os casos estudados, para evitar

que haja o resfriamento indesejado da alimentação, o respectivo trocador de calor

será desativado caso essas condições não sejam atendidas individualmente. Essa

abordagem é equivalente a realizar um bypass de um ou ambos os trocadores de

calor, caso as condições de temperatura não sejam atendidas. A corrente de vapor

extráıdo do SMR (v-e) é o fluido de trabalho que, ao ser condensado no condensador

de acoplamento, fornece a energia térmica necessária para a dessalinização. As

condições deste vapor em diferentes pontos de extração no circuito secundário do

reator serão explicadas em detalhes na Seção 4.1.3.2.

Figura 4.1: Esquema do acoplamento do reator com planta de DCMD.
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4.1.2 Acoplamento com planta h́ıbrida de RO e DCMD

O segundo problema f́ısico, o acoplamento do SMR com a planta de dessali-

nização h́ıbrida de RO e DCMD (RO+DCMD) é apresentada na Figura 4.2. Quando

comparado com o problema f́ısico anterior (Figura 4.1), o acoplamento térmico entre

o SMR e a planta de DCMD é essencialmente o mesmo. A única diferença é que a

alimentação da planta de DCMD é a salmoura que sai da planta de RO. Neste aco-

plamento h́ıbrido em que RO e DCMD são integradas em série, a salmoura gerada

pela RO pode ser direcionada integralmente ou parcialmente para a alimentação da

planta de DCMD.

A planta de RO (parte inferior da Figura 4.2) consiste em um módulo de RO,

que é alimentado por uma solução salina bombeada até a pressão necessária para a

RO. Embora na Figura 4.2 só seja representada uma única bomba, na realidade esse

bombeamento é feito por meio de três bombas colocadas em série: uma primeira

bomba (denominada bomba de água do mar) é responsável pela captação da água

salina, seguida por uma segunda bomba (denominada bomba de reforço) que eleva

a pressão à uma pressão intermediária, e, por fim, uma bomba de alta pressão, que

eleva a pressão da água até o ponto de operação do módulo de RO.

Uma caracteŕıstica fundamental da planta de RO é a recuperação de energia,

realizada por trocadores de pressão que reaproveitam parte da pressão da salmoura,

transferindo-a para a alimentação. Esse processo reduz tanto o consumo energético

da planta quanto a pressão do efluente da RO. No acoplamento estudado, adotou-se

uma eficiência de recuperação de energia de 95%, que representa um patamar t́ıpico

de eficiência encontrado nas plantas de RO mais modernas [105]. No esquema de

acoplamento h́ıbrido proposto (Figura 4.2), considera-se que a pressão manométrica

residual do efluente da RO é dissipada por válvulas de aĺıvio antes de sua entrada

na planta de DCMD.

Neste acoplamento h́ıbrido, a planta de DCMD utiliza o calor proveniente do va-

por extráıdo do SMR como fonte de energia para dessalinização, da mesma maneira

que no problema f́ısico anterior (Figura 4.1), enquanto a planta de RO é movida à

energia elétrica. Para todos os fins, esta energia pode vir direto do SMR ou da rede

elétrica local.

4.1.3 Componentes dos problemas f́ısicos

Os principais componentes dos dois problemas f́ısicos analisados são o SMR (re-

ator NuScale) e os módulos de dessalinização (de DCMD e de RO). Somente os

módulos de dessalinização foram modelados: o módulo de DCMD foi modelado de

forma completa, levando em consideração parâmetros geométricos e operacionais, en-

quanto que o módulo de RO foi modelado por meio de uma abordagem simplificada,
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Figura 4.2: Esquema do acoplamento h́ıbrido do reator com planta de RO+DCMD.

que considera uma geometria genérica e utiliza somente parâmetros operacionais.

Os demais componentes de ambas as plantas, como trocadores de calor e bombas,

foram representados por modelos simplificados baseados em equações anaĺıticas.

Nas próximas subseções, serão apresentados detalhes funcionais relevantes para

o objeto de estudo desta tese relacionados ao módulo de DCMD e ao circuito se-

cundário do SMR.
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4.1.3.1 Módulo de DCMD

O módulo de DCMD que é representado na Figura 4.1 é do tipo casco ciĺındrico

e fibras ocas, como mostra a Figura 4.3. A alimentação quente (água salina) flui

através do casco em contracorrente com o permeado (água pura), que flui através

das fibras ocas.

Figura 4.3: Representação ilustrativa do módulo de DCMD e uma seção ciĺındrica
do seu interior.

4.1.3.2 Reator NuScale

O circuito secundário do reator NuScale [106] é representado de maneira simpli-

ficada na Figura 4.4. Pode-se observar que o vapor superaquecido sai do gerador

de vapor a 303,72 °C e 3,17 MPa e, após ser expandido na turbina, é condensado a

41,67 °C. No condensador misturador, o vapor de exaustão da turbina, a 41,67 °C e

8,07 kPa, condensa ao entrar em contato com outras correntes ĺıquidas extráıdas dos

últimos estágios da turbina e é bombeado de volta ao gerador de vapor. Cabe frisar

que, por ser um projeto de reator PWR integrado, o gerador de vapor do NuScale

é integrado no vaso do reator.

Os pontos 1 e 2 na Figura 4.4 indicam os pontos de extração de vapor do circuito

secundário para a planta de DCMD que foram investigados nesta tese. O ponto 1

representa o vapor de exaustão da turbina enquanto o ponto 2 representa o vapor

que alimenta o primeiro pré-aquecedor de água de alimentação. As propriedades

do vapor extráıdo do circuito secundário do reator para a planta de dessalinização

são apresentadas na Tabela 4.1 [106] para cada ponto de extração apresentado na

Figura 4.4. A classificação do vapor pela pressão: baixa, média ou alta (LP, MP e

HP, respectivamente, em ĺıngua inglesa) foi realizada segundo a Tabela 4.2 [29]. Este

é um dos sistemas de classificação mais utilizados pelos fabricantes de equipamentos
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industriais como caldeiras e tubulações vapor. É importante notar que, embora esta

nomenclatura seja muito utilizada na literatura cient́ıfica (LP, MP e HP), não há um

consenso quanto à classificação e existem diversos sistemas que, embora semelhantes,

apresentam variações entre si.

Figura 4.4: Fluxograma do circuito secundário do reator NuScale.

Tabela 4.1: Parâmetros do vapor nos pontos de extração 1 e 2.

Parâmetro (Unidade) Śımbolo Ponto 1 Ponto 2

Vazão mássica (kg/s) ṁ 50,9 50,9

Temperatura (°C) T 41,67 86,83

Pressão (kPa) P 8,07 62,05

Entalpia (kJ/kg) h 2.259,37 2.400,97

T́ıtulo (%) x 86,80 88,94

Entalpia de condensação (kJ/kg) hlv 2.084,84 2.037,43

Classificação do vapor - LP LP
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Tabela 4.2: Sistema de classificação do vapor em função de sua pressão [29].

Classificação Sigla Faixa de pressão

Vapor de baixa pressão LP 0 - 103,4 kPa

Vapor de média pressão MP 103,4 - 1034,0 kPa

Vapor de alta pressão HP > 1034,0 kPa

4.2 Modelo f́ısico-matemático

A modelagem dos acoplamentos apresentados nas Figuras 4.1 e 4.2 pode ser

subdividida em duas partes: a modelagem da planta de DCMD e a modelagem da

planta de RO. Os modelos utilizados para representação de cada planta, tão bem

quanto os métodos utilizados para solução dos problemas, serão apresentados nas

subseções a seguir.

4.2.1 Planta de DCMD

A modelagem do acoplamento do SMR com a planta de DCMD pode ser divi-

dida em duas etapas: (i) simulação do módulo de DCMD e (ii) fechamento termo-

hidráulico da planta completa, que inclui o módulo de DCMD, os trocadores de calor

e o reciclo da alimentação.

4.2.1.1 Módulo de DCMD

O módulo de DCMD é modelado como um meio poroso composto por duas fases

fluidas (alimentação e permeado) e uma fase sólida (membrana), como é apresen-

tado no esquema da Figura 4.5. Os parâmetros f́ısicos e geométricos do modelo são

apresentados na Tabela 4.3. Uma hipótese do modelo é que a vazão volumétrica em

ambas as fases fluidas é constante ao longo do módulo. Esta hipótese simplifica con-

sideravelmente a modelagem e é razoável já que a vazão de água destilada que cruza

a membrana é muito baixa comparada com a vazão da alimentação e do permeado.

A pressão estática é considerada uniforme em todo o módulo e é denominada pressão

de operação.

Os diâmetros hidráulicos e equivalentes são calculados segundo Todreas e Kazimi

[107].

• Diâmetro hidráulico (Dh):

Dh =
4 · Área transversal

Peŕımetro aquecido
(4.1)

Logo, para o permeado, tem-se:
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Tabela 4.3: Principais parâmetros f́ısicos e geométricos do módulo de DCMD.

Parâmetro Śımbolo

Raio interno da fibra oca rfi

Raio externo da fibra oca rfe

Raio interno do casco rc

Espessura da membrana δ

Comprimento do módulo L

Número de fibras do módulo Nf

Porosidade da membrana ϕm

Diâmetro do poro da membrana dp

Condutividade térmica do poĺımero da membrana kpl

Vazão volumétrica da alimentação Qa

Vazão volumétrica do permeado Qp

Temperatura de entrada da alimentação Tea

Temperatura de entrada do permeado Tep

Fração mássica de sal na alimentação wa

Fração mássica de sal no permeado wp

Pressão de operação P

Figura 4.5: Representação do módulo de DCMD como meio poroso e seus principais
parâmetros geométricos.
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Dhp = 2rfi (4.2)

E para a alimentação:

Dha =

2r2c

(
1−Nf

(
rfe
rc

)2
)

Nfrfe
(4.3)

• Diâmetro equivalente (De):

De =
4 · Área transversal

Peŕımetro molhado
(4.4)

Portanto, para o permeado, tem-se:

Dep = 2rfi (4.5)

E para a alimentação:

Dea =

2rc

(
1−Nf

(
rfe
rc

)2
)

1 +Nf
rfe
rc

(4.6)

A porosidade (Eq. 2.32) de cada fase pode ser escrita como:

ϕp =
Nfr

2
fi

r2c
(4.7)

ϕa = 1−
Nfr

2
fe

r2c
(4.8)

4.2.1.1.1 Propriedades termof́ısicas

No modelo desenvolvido, as propriedades são calculadas a uma temperatura

constante Tmed, que é a média entre as temperaturas de entrada da alimentação

e do permeado:

Tmed =
Tea + Tep

2
(4.9)

As propriedades da água destilada são calculadas por meio de interpolação dos

dados termof́ısicos do banco de dados NIST REFPROP v.7.0 [108] à pressão cons-
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tante P . Para a água salina, as propriedades são estimadas utilizando as correlações

emṕıricas de Sharqawy et al. [109], apresentadas a seguir.

• Densidade (ρ):

ρ = 103(A1F1 + A2F2 + A3F3 + A4F4) (4.10)

onde os parâmetros são calculados por meio das relações a seguir:



A1 = 4, 032G1 + 0, 11G2 + 3, 26× 10−4G3;

A2 = −0, 108G1 + 1, 571× 10−3G2 − 4, 23× 10−4G3;

A3 = −0, 012G1 + 1, 74× 10−3G2 − 9× 10−6G3;

A4 = 6, 92× 10−4G1 − 8, 7× 10−5G2 − 5, 3× 10−5G3;

G1 = 0, 5;G2 = B;G3 = 2B2 − 1;B = (2000w − 150)/150;

F1 = 0, 5;F2 = A;F3 = 2A2 − 1;F4 = 4A3 − 3A;A = (2T − 200)/160

(4.11)

A correlação 4.10 fornece a densidade em kg/m3 e requer a temperatura T em

°C e a fração mássica de sal w em kg/kg. A correlação é válida para 20 °C <

T < 180 °C e 0,01 < w < 0,16 kg/kg e apresenta intervalo de confiança de ±
0,1%.

• Calor espećıfico a pressão constante (cp):

cp = A+BT + CT 2 +DT 3 (4.12)

cujos parâmetros são:


A = 5, 328− 97, 6w + 404w2

B = −6, 913× 10−3 + 0, 7351w − 3, 15w2

C = 9, 6× 10−6 − 1, 927× 10−3 + 8, 23× 10−3w2

D = 2, 5× 10−9 + 1, 666× 10−6w − 7, 125× 10−6w2

(4.13)

A correlação 4.12 fornece o calor espećıfico em J/kg·K e requer a temperatura

T em K e a fração mássica de sal w em kg/kg. A correlação é válida para

273,15 K < T < 453,15 K e w < 0,18 kg/kg e apresenta intervalo de confiança

de ± 0,28%.

• Condutividade térmica (k):
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log(k) =0, 434

(
2, 3− 343, 5 + 37w

T + 273.15

)(
1− T + 273, 15

674 + 30w

)0,333

+ log (240 + 0, 2w)

(4.14)

Esta correlação fornece a condutividade térmica em W/m·K e requer a tem-

peratura T em °C e a fração mássica de sal w em kg/kg. A correlação é válida

para 0 °C < T < 180 °C e w < 0,16 kg/kg e apresenta intervalo de confiança

de ± 3,00%.

• Viscosidade (µ):

log

(
µ

µpura

)
=
(
−0, 03724I + 0, 01859I2 − 0, 00271I3

)
log (1000µ)

+ 0, 0428I + 0, 00123I2 + 0, 00013I3
(4.15)

onde µpura é a viscosidade da água pura sob as mesmas condições e I é calculado

da seguinte maneira:

I =
19915w

(1− 1004, 87w)
(4.16)

A correlação 4.15 fornece a viscosidade em kg/m·s e requer a temperatura T

em °C e a fração mássica de sal w em kg/kg. A correlação é válida para 20 °C
< T < 150 °C e 0,015 < w < 0,13 kg/kg e apresenta intervalo de confiança de

± 0,40%.

• Entalpia espećıfica (h):

hlv = hpura − w
(
a1 + a2w + a3w

2 + a4w
3 + a5T + a6T

2 + a7T
3

+ a8wT + a9w
2T + a10wT

2
) (4.17)

onde as constantes são informadas abaixo:
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

a1 = −2, 348× 104

a2 = 3, 152× 105

a3 = 2, 803× 106

a4 = −1.446× 107

a5 = 7, 826× 103

a6 = −4, 417× 101

a7 = 2, 139× 10−1

a8 = −1, 991× 104

a9 = 2, 778× 104

a10 = 9, 728× 101

(4.18)

A correlção 4.17 fornece a entalpia em J/kgK e requer a temperatura T em °C
e a fração mássica de sal w em kg/kg. A correlação é válida para 10 °C < T <

120 °C e 0 < w < 0,12 kg/kg e apresenta intervalo de confiança de ± 0,50%.

• Entalpia espećıfica de vaporização (hlv):

hlv = hlv,pura × (1− w) (4.19)

onde hlv,pura é a entalpia de vaporização da água pura, obtida por regressão

linear [109]:

hlv,pura = 1000(−2, 2× T + 2500) (4.20)

A correlação 4.19 e a equação 4.20 fornecem a entalpia de vaporização em J/kg

e requerem a temperatura T em °C e a fração mássica de sal w em kg/kg. A

equação 4.20 é válida para 0 °C < T < 100 °C e 0,00 < w < 0,12.

• Entropia espećıfica (s):

s = spura − w
(
a1 + a2w + a3w

2 + a4w
3 + a5T + a6T

2 + a7T
3

+ a8wT + a9w
2T + a10wT

2
) (4.21)

onde as constantes são informadas abaixo:
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

a1 = −4, 231× 102

a2 = −1, 463× 104

a3 = −9, 880× 104

a4 = 3, 095× 105

a5 = 2, 562× 101

a6 = −1, 443× 10−1

a7 = 5, 879× 10−4

a8 = −6, 111× 101

a9 = 8, 041× 101

a10 = 3, 035× 10−1

(4.22)

A correlção 4.21 fornece a entalpia em kJ/kg e requer a temperatura T em °C
e a fração mássica de sal w em kg/kg. A correlação é válida para 10 °C < T <

120 °C e 0 < w < 0,12 kg/kg e apresenta intervalo de confiança de ± 0,50%.

4.2.1.1.2 Fluidodinâmica

No interior do meio poroso representado na Figura 4.5, o escoamento de ambas as

fases é considerado estacionário e totalmente desenvolvido, com perfil de velocidade

axissimétrico. Portanto as velocidades superficiais são obtidas através das seguintes

equações:

vp =
Qp

πr2c
(4.23)

va = −Qa

πr2c
(4.24)

A perda de carga foi calculada para cada fase utilizando a equação de Darcy-

Weisbach:

∆P = f
L

D

ρu2

2
(4.25)

no qual o fator de atrito f foi calculado utilizando as seguintes correlações:

f =


64

Re
, Re < 2.100 [17, 110−−113]

[0, 79 ln(Re)− 1, 64]−2 , Re ≥ 2.100 [17, 18, 114]

(4.26)

onde Re é o número de Reynolds, que é calculado a partir da velocidade real do

fluido u (ou velocidade intersticial):
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Re =
uρDe

µ
(4.27)

4.2.1.1.3 Transferência de calor

Partindo da equação da conservação da energia em um meio poroso na ausência

de equiĺıbrio térmico (Eq. 2.37), considerando a derivada no tempo e o termo de

geração de calor nulos e a condutividade térmica constante, tem-se:

(ρcp) vf∇T = ϕk∇2T − ashconv(T − Ts) (4.28)

Ao reescrever a Eq. 4.28 para coordenadas ciĺındricas, considerando que há

somente difusão de calor na direção radial r, tem-se, para cada uma das duas fases:

ρpcppvp
∂Tp

∂z
=

kpϕp

r

∂

∂r

(
r
∂Tp

∂r

)
− aphconv,p(Tp − Tm,p) (4.29)

ρpcpava
∂Ta

∂z
=

kaϕa

r

∂

∂r

(
r
∂Ta

∂r

)
− aahconv,a(Ta − Tm,a) (4.30)

onde as áreas espećıficas das fases (ap e aa) são definidas como:

ap =
2Nfrfi

r2c
(4.31)

aa =
2Nfrfe

r2c
(4.32)

Para a solução das Eq. 4.29 e 4.30, são necessárias, para cada equação, 2

condições de contorno em r e uma condição de contorno em z. A condição de

contorno adotada em z é a temperatura de entrada prescrita (vide Tabela 4.3), con-

siderada uniforme em r. As condições de contorno adotadas em r são: fluxo de

calor nulo na superf́ıcie externa do meio poroso (representando o casco adiabático

do módulo de DCMD) e fluxo de calor nulo no eixo central do meio poroso (r = 0),

conforme a condição de axissimetria. Portanto, as condições de contorno necessárias

para a solução da Eq. 4.29 são: 

Tp(r, 0) = Tep

∂Tp

∂r

∣∣∣∣
r=0

= 0

∂Tp

∂r

∣∣∣∣
r=rc

= 0

(4.33)

De maneira análoga, as condições de contorno da Eq. 4.30 são:
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

Ta(r, L) = Tea

∂Ta

∂r

∣∣∣∣
r=0

= 0

∂Ta

∂r

∣∣∣∣
r=rc

= 0

(4.34)

O número de Nusselt de ambas as fases foi calculado por meio das seguintes

correlações emṕıricas:


Nu = 4, 36 +

0, 036RePr(Dh/L)

1 + 0, 0011[RePr(Dh/L)]0,8
, Re < 2.100 [17, 18, 58, 114, 115]

Nu =
(Re− 1.000)Pr(f/8)

1, 07 + 12, 7(Pr2/3 − 1)(f/8)1/2
, Re ≥ 2.100 [17, 18, 114]

(4.35)

onde o número de Nusselt (Nu) e o número de Prandtl (Pr) de ambas as fases são

definidos como:

Nu =
hconvDh

k
(4.36)

Pr =
cpµ

k
(4.37)

O fator de atrito f , que aparece na Eq. 4.35 para o regime turbulento, é calculado

pela Equação 4.26.

O perfil de temperatura na DCMD foi apresentado na Figura 2.11. Realizando o

balanço de energia em um elemento de volume infinitesimal da membrana de com-

primento dz, obtém-se a Eq. 4.38. Para este elemento de volume, que é representado

na Figura 4.6, o sentido do fluxo mássico jA,r é arbitrado do interior da fibra oca

para o seu exterior (embora este seja oposto ao sentido real do transporte do vapor

através da membrana). Já a taxa de transferência de calor q tem o sentido adotado

do exterior da fibra oca para o seu interior, como mostra a Fig. 4.6.

q =
2πkmdz

ln

(
rfo
rfi

) (Tam − Tpm)− 2πrfidzjA,rhlv,a (4.38)

Na Eq. 4.38, hlv,a é a entalpia de vaporização da alimentação e km é a conduti-

vidade da membrana, calculada da seguinte maneira [17, 58, 116]:

km = kvϕm + (1− ϕm)kpl (4.39)

onde kpl é a condutividade térmica do poĺımero que constitui a membrana (Tabela
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4.3) e kv é a condutividade térmica do vapor, considerando que a membrana seja

livre de gases inertes em seus poros. A condutividade térmica do vapor foi obtida

por meio de regressão linear dos dados do NIST REFPROP v.7.0 [108] para o vapor

saturado utilizando a faixa de temperaturas de 20 a 100 °C (faixa linear).

Figura 4.6: Representação do elemento de volume diferencial da membrana.

Uma vez que a taxa de transferência de calor que atravessa a membrana (Eq.

4.38) é a mesma que atravessa as fases alimentação e permeado ([117]), pode-se

relacionar o calor q com a temperatura da fase bulk do permeado Tp e da alimentação

Ta:

q = 2πrfedzhconv,a(Ta − Tam) = 2πrfidzhconv,p(Tpm − Tp) (4.40)

As equações que descrevem o perfil radial de temperaturas deste problema foram

derivadas a partir das Equações 4.38 e 4.40 por Lisboa et al. [17]:

Tam = Ta −
[
1 +

rfehconv,a(Tam − Tpm) ln(rfe/rfi)

km(Tam − Tpm)− jA,rhlv,arfi ln(rfe/rfi)
+

rfehconv,a

rfihconv,p

]−1

(Ta − Tp)

(4.41)

Tpm = Tp +

[
1 +

rfihconv,p(Tam − Tpm) ln(rfe/rfi)

km(Tam − Tpm)− jA,rhlv,arfi ln(rfe/rfi)
+

rfehconv,a

rfihconv,p

]−1

(Ta − Tp)

(4.42)

Os dois sistemas compostos pelas Equações 4.29, 4.30 e suas respectivas condições

de contorno, Eqs. 4.33 e 4.34, são de segunda ordem em relação à coordenada

radial e de primeira ordem em relação à coordenada axial. A complexidade destes
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sistemas de equações diferenciais pode ser reduzida consideravelmente adotando a

hipótese de que os perfis de temperatura nas fases são uniformes em relação a r

(formulação de parâmetros concentrados). Esta hipótese é perfeitamente aceitável

já que as condições de contorno em r impõem que a superf́ıcie externa do meio

poroso seja adiabática e que a temperatura seja simétrica ao longo do eixo central.

Ambas as condições são satisfeitas pelo modelo de temperaturas constantes em r.

Ao considerar que a temperatura de ambas as fases não varia radialmente, o termo

condutivo das Eqs. 4.29 e 4.30 desaparece, o que associado às hipóteses anteriores, de

que as velocidades e as propriedades de ambas as fases são constantes e, portanto,

independentes de r, faz com que o sistema de equações diferenciais parciais seja

reduzido ao seguinte sistema de equações diferenciais ordinárias: ρpcppvp
dTp

dz
= −aphconv,p(Tp − Tpm)

Tp(0) = Tep

(4.43)

 ρacpava
dTa

dz
= −aahconv,a(Ta − Tam)

Ta(L) = Tea

(4.44)

Uma observação importante é que os sistemas de equações descritos acima des-

consideram o termo da energia trocada devido ao fluxo mássico de destilado entre

as fases. Essa formulação foi adotada devido à sua maior simplicidade, porém a

formulação completa, apresentada nas Eqs. 4.45 e 4.46 foi utilizada para testar a

validade da hipótese de que este termo é despreśıvel. Para tal, as Eqs. 4.45 e 4.46

foram utilizadas para testar o caso limite na qual a vazão mássica total de destilado

ao longo do módulo é a mais elevada dentre todos os casos estudados, como será

detalhado no Caṕıtulo 5. ρpcppvp
dTp

dz
= −aphconv,p(Tp − Tpm)− jA,rhlv,a

Tp(0) = Tep

(4.45)

 ρacpava
dTa

dz
= −aahconv,a(Ta − Tam) + jA,rhlv,a

Ta(L) = Tea

(4.46)

4.2.1.1.4 Transferência de massa

O modelo de transferência de massa adotado para a modelagem da DCMD en-

globa dois fenômenos: (i) a difusão do vapor d’água através da membrana e (ii) a

transferência de massa convectiva do soluto (sal) através da camada limite do lado

da alimentação.
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O modelo adotado para representar a difusão do vapor através da membrana

é o DGM simplificado, apresentado na Eq. 2.21, cuja forma integrada aplicada à

direção radial é [17]:

JA,r|r=rfi =
DAB

RTmrfi ln(rfe/rfi)
ln

(
DAB − paDeff

DAB − ppDeff

)
(4.47)

onde JA,r|r=rfi é o fluxo molar difusivo de água na superf́ıcie interna da membrana,

pa e pp são as pressões parciais do lado da alimentação e do permeado (na superf́ıcie

da membrana), respectivamente, e Deff é o coeficiente de difusão efetivo, definido

como:

Deff =
Dk

ADAB

DAB + pBDk
A

(4.48)

onde os coeficientes de difusão ordinária e de Knudsen, DAB e Dk
A, respectivamente,

são calculados pelas Eqs. 2.22 e 2.23.

O fluxo mássico jA,r na superf́ıcie interna da fibra, por fim, é obtido

multiplicando-se a massa molar da água MA (18,01 g/mol):

jA,r|r=rfi = MAJA,r|r=rfi (4.49)

Por conveniência, os fluxos mássicos de destilado serão sempre considerados na

superf́ıcie interna da fibra oca nesta tese e serão, portanto, representados simples-

mente por jA,r.

As pressões parciais pa e pp que aparecem na Eq. 4.47 são obtidas a partir da lei

de Raoult modificada [17, 58]:

pa = (1− wam)γampv,a (4.50)

pp = (1− wp)γppv,p (4.51)

onde pv,a e pv,p são as pressões de vapor de saturação do lado da alimentação e do

permeado, respectivamente, tomados à temperatura da interface de cada fase com

a membrana (Tam e Tpm). Os coeficientes de atividade da alimentação na superf́ıcie

da membrana e do permeado, γam e γp, respectivamente, podem ser estimados para

cada fase através da seguinte regressão, válida para soluções com fração mássica de

sais w ≤ 0,29 [17, 58]:

γ = 1− 0, 5w − 10w2 (4.52)

As pressões de vapor de saturação em cada fase são calculadas por meio da

equação de Antoine, válida para -17°C < T < 100°C [118]:
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log10 pv[bar] = 4, 6543− 1435, 264

T [K]− 64, 848
(4.53)

Por fim, para fechar o sistema de equações, a fração mássica da sal da alimentação

na superf́ıcie da membrana, que aparece na Eq. 4.50 é calculada utilizando a Eq.

2.31 reescrita, considerando que a densidade da solução salina é aproximadamente

constante em toda a espessura da camada limite:

wam = wa exp

[
jA,r

ρhm

]
(4.54)

onde o coeficiente convectivo de transferência de massa hm é calculado utilizando a

analogia de Chilton-Colburn:

Sh

Sc1/3
=

Nu

Pr1/3
(4.55)

onde os números de Sherwood (Sh) e de Schmidt (Sc) são definidos como:

Sh =
hm ·Dh

DAB

(4.56)

Sc =
µ

ρDAB

(4.57)

O coeficiente de difusão da espécie A (sal) na espécie B (solução salina) (DAB)

foi calculado pela correlação emṕırica [119]:

DAB[m
2/s] = (0, 44 + 0, 0423Tmed[K])10−9 (4.58)

O coeficiente de polarização da concentração (CPC), obtém-se:

CPC =
Cm

Cb

= exp

[
jA,r

ρhm

]
(4.59)

4.2.1.1.5 Solução acoplada

Foi constrúıdo um algoritmo no software Wolfram Mathematica v.12.3 para a

simulação do módulo de DCMD. Este algoritmo é apresentado na Figura 4.7. O

critério de convergência é o reśıduo ξ < 10-6, onde ξ é composto pelos reśıduos

relativos do fluxo mássico e da transferência de calor (ξj e ξq, respectivamente):

ξ = max(ξj, ξq) (4.60)

onde ξj e ξq são:
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ξj =

∣∣∣∣∣j
(i)
A,r(z)− j

(i−1)
A,r (z)

j
(i−1)
A,r (z)

∣∣∣∣∣ (4.61)

ξq =

∣∣∣∣∣2 · va[T (i)
a (L)− T

(i)
a (0)]− vp[(T

(i)
p (L)− T

(i)
p (0)]

va[T
(i)
a (L)− T

(i)
a (0)] + vp[(T

(i)
p (L)− T

(i)
p (0)]

∣∣∣∣∣ (4.62)

onde o sobrescrito i indica o número de iterações do algoritmo.

Figura 4.7: Algoritmo iterativo de solução acoplada do módulo de DCMD.

Após a convergência, o código fornece então os perfis de temperatura (Ta(z),

Tp(z), Tam(z), Tpm(z)) e o perfil do fluxo mássico (jA,r(z)). O fluxo mássico médio

de água destilada ao longo do módulo j̄A,r é calculado como:

j̄A,r = − 1

L

∫ L

0

jA,r(z)dz (4.63)
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4.2.1.1.6 Dimensionamento do módulo

O módulo de DCMD foi escalonado a partir do módulo experimental de Yang

et al. [25]. Neste processo, o raio interno do casco rc e o número de fibras Nf

foram aumentados mantendo todos os outros parâmetros fixos, incluindo os seguin-

tes parâmetros intensivos: diâmetros hidráulicos das fases, Dhp e Dha (Eqs. 4.2 e

4.3), velocidades superficiais das fases, vp e va (Eqs. 4.23 e 4.24), áreas superficiais

espećıficas das fases, ap e aa (Eqs. 4.31 e 4.32), e o fator de empacotamento das

fibras, α, que é definido como [120]:

α =
Nfr

2
fi

r2c
(4.64)

O tamanho do módulo de DCMD, representado pelo raio interno do casco rc, foi

considerado uma função da velocidade superficial do permeado vp, onde a seguinte

expressão foi utilizada para avaliar rc:

πr2c =
ṁp−in

vpρp
(4.65)

Após o dimensionamento do módulo de DCMD, os parâmetros extensivos que

dependem do raio do casco rc, nomeadamente as vazões das fases (Qp e Qa) e

o número de fibras (Nf ), foram calculados utilizando as Eqs. 4.23, 4.24 e 4.64,

respectivamente.

4.2.1.2 Fechamento termo-hidráulico da planta

Para o fechamento termo-hidráulico da planta apresentada na Fig. 4.1, arbitra-

se o valor da vazão de entrada do módulo de DCMD (ṁp−e) e mantém-se constante

a razão entre a vazão volumétrica da alimentação e a vazão volumétrica do perme-

ado no módulo (Qa/Qp). A vazão mássica, a temperatura e a fração mássica de

sais na corrente de reciclo (ṁa−r,Ta−r e wa−r) são arbitradas e, então, os balanços

sequenciais de massa e de energia da planta inteira são calculados até que o critério

de convergência seja atingido (ξr < 10-5), onde o reśıduo da corrente de reciclo ξr é

definido como:

ξr = max(ξm, ξT , ξw) (4.66)

onde ξm, ξT e ξw são definidos como:

ξm =

∣∣∣∣∣ṁ(i)
a−r − ṁ

(i−1)
a−r

ṁ
(i−1)
a−r

∣∣∣∣∣ (4.67)
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ξT =

∣∣∣∣∣T (i)
a−r − T

(i−1)
a−r

T
(i−1)
a−r

∣∣∣∣∣ (4.68)

ξw =

∣∣∣∣∣w(i)
a−r − w

(i−1)
a−r

w
(i−1)
a−r

∣∣∣∣∣ (4.69)

As equações do balanço de massa para a água são apresentadas a seguir:

ṁa−2 = ṁa−e + ṁa−r (4.70)

onde a vazão mássica ṁa−e é calculada a partir da definição da razão de reciclo:

R =
ṁa−r

ṁa−e

(4.71)

ṁa−5 = ṁa−4 = ṁa−3 = ṁa−2 (4.72)

ṁa−7 = ṁa−6 = ṁa−5 − ṁd (4.73)

ṁp−s = ṁp−2 = ṁp−e + ṁd (4.74)

onde ṁd é a vazão mássica do destilado:

ṁd = Nf · 2πrfiLj̄A,r (4.75)

ṁa−5 =
Qa

Qp

ρa
ρp

ṁp−e (4.76)

As equações do balanço de massa para o sal são apresentadas a seguir:

wa−2 =
ṁa−ewa−e + ṁa−rwa−r

ṁa−e + ṁa−r

(4.77)

wa−5 = wa−4 = wa−3 = wa−2 (4.78)

wa−6 =
ṁa−5wa−5

ṁa−6

(4.79)

wa−s = wa−r = wa−7 = wa−6 (4.80)

wp−s = wp−2 =
ṁp−ewp−e

ṁp−2

(4.81)
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As equações do balanço de energia são apresentadas a seguir, considerando as

taxas de recuperação de calor em cada trocador de calor (qtc1 e qtc2) definidas como:

qtc1 =

 εmin[ṁa−2cpa, ṁp−2cpp](Ta−2 − Tp−2) , Ta−2 < Tp−2

0 , Ta−2 ≥ Tp−2

(4.82)

qtc2 =

 εmin[ṁa−6cpa, ṁa−3cpa](Ta−6 − Ta−3) , Ta−3 < Ta−6

0 , Ta−3 ≥ Ta−6

(4.83)

onde ε é a efetividade dos trocadores de calor. Neste trabalho, foi assumido que

ambos os trocadores de calor apresentam a mesma efetividade.

As relações que permitem calcular as temperaturas das correntes são apresenta-

das a seguir:

Ta−e = Tp−e = Tep (4.84)

Ta−2 =
ṁa−eTa−e + ṁa−rTa−r

ṁa−e + ṁa−r

(4.85)

Ta−3 = Ta−2 +
qtc1

cpaṁa−2

(4.86)

Ta−4 = Ta−3 +
qtc2

cppṁa−3

(4.87)

Ta−5 = Tea (4.88)

Ta−6 = Ta(0) (4.89)

Ta−7 = Ta−6 −
qtc2

cpaṁa−6

(4.90)

Tp−2 = Tp(L) (4.91)

Tp−s = Tp−2 −
qtc1

cppṁp−2

(4.92)

A carga térmica do condensador de acoplamento qcond é:

qcond = ṁa−4cpa(Tea − Ta−2)− qtc1 − qtc2 (4.93)
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A fração do vapor que é condensado no condensador de acoplamento (Fv) é

obtida pela expressão:

Fv =
qa

ṁv−ehlv,v

(4.94)

onde hlv,v é a entalpia liberada pela condensação do vapor extráıdo do circuito

secundário do reator (Tabela 4.1).

Para garantir que todo o vapor é utilizado no condensador, a vazão de entrada do

permeado (ṁp−e) é arbitrada, a planta inteira é calculada e o valor de Fv é calculado.

Após isto, um novo valor para ṁp−e é calculado, dividindo o ṁp−e inicial por Fv. A

planta é então recalculada, garantindo que o valor de Fv seja igual à unidade.

O GOR é definido como:

GOR =
ṁdhlv,a

qcond
(4.95)

O consumo espećıfico de energia SEC foi calculado como:

SEC =
hlv,a

GOR
(4.96)

A razão de recuperação r é definida como:

r =
ṁd

ṁa−e

(4.97)

A produção total de destilado da planta de DCMD, representada por P , é sim-

plesmente a vazão mássica de destilado ṁd, expressa em m3/d. A área total de

membrana requerida pela planta de dessalinização Am é calculada pela seguinte

expressão:

Am = Nf2π

(
rfi + rfo

2

)
L (4.98)

O volume do módulo de DCMD, representado por V , é definido como:

V = πr2cL (4.99)

4.2.1.3 Análise da extração de vapor

Nesta tese, foram estudados três cenários de extração de vapor do circuito se-

cundário do SMR:

• Extração total de vapor no ponto 1;

• Extração total de vapor no ponto 2;
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• Extração simultânea de vapor nos pontos 1 e 2.

O primeiro cenário, de extração total no ponto 1, representa a recuperação ex-

clusiva do calor rejeitado pelo SMR e, portanto, não implica em nenhuma perda

de potência elétrica do reator. Nos demais cenários, ocorre a extração de vapor no

ponto 2 em diferentes ńıveis (total no segundo cenário e parcial no terceiro). Como

essa extração envolve vapor ainda apto a realizar trabalho, que normalmente seria

expandido no último estágio da turbina, há uma perda de potência elétrica não nula

nesses casos. Nos dois primeiros cenários de extração, foi considerada uma única

planta de DCMD enquanto no último cenário, na qual há extração simultânea de

vapor nos pontos 1 e 2, foram consideradas duas plantas de DCMD, diferenciadas

pela alimentação de vapor no condensador de acoplamento da planta de DCMD.

Enquanto uma é alimentada com vapor extráıdo do ponto 1 (exaustão da turbina),

a outra é alimentada pelo vapor de mais alta pressão extráıdo do ponto 2. Os

parâmetros f́ısicos de cada planta também foram considerados distintos.

Nos dois últimos cenários, a perda de potência elétrica do reator Wperd foi cal-

culada pela equação:

Wperd = ηt(hP2 − hP1)ṁP2 (4.100)

onde ηt é a eficiência térmica do ciclo Rankine, e ṁP2 é a vazão mássica do vapor

de baixa pressão extráıdo da turbina no ponto 2. Devido à conservação de massa

na turbina, a seguinte relação se aplica:

ṁP2 + ṁP1 = 50.9 kg/s (4.101)

Isso implica que, para a extração combinada de vapor nos pontos 1 e 2, a vazão

mássica combinada de vapor utilizada em ambas as plantas é de 50,9 kg/s, que

corresponde à vazão total de vapor circulante no último estágio da turbina (entre

os pontos 2 e 1).

A fração de extração no ponto 2 (wP2) foi definida como a fração mássica de

vapor extráıdo no ponto 2 em relação ao vapor total utilizado para a dessalinização:

wP2 =
ṁP2

ṁP1 + ṁP2

(4.102)

4.2.1.4 Cálculo da perda de carga

A perda de carga no módulo DCMD (∆Pmodule) foi calculada para cada fase pela

equação:

∆P = f
L

D

ρu2

2
(4.103)
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onde o fator de atrito f foi obtido a partir da Eq. 4.26.

A potência total de bombeamento da planta DCMD (Wb) foi calculada assu-

mindo uma perda de carga constante em todos os trocadores de calor, incluindo o

condensador (∆Ptc = 20 kPa). Este valor representa uma perda de carga permitida

(do inglês allowable pressure drop) comumente adotada em projetos de trocadores

de calor industriais [121, 122]. A potência Wp foi avaliada pela equação:

Wb =
Qa∆Pa +Qp∆Pp +Qc∆Ptc

ηb
(4.104)

onde as perdas de carga ∆Pa e ∆Pb são referentes ao módulo de DCMD. A eficiência

das bombas é ηb = 0,85, e a vazão de circulação Qc foi calculada por:

Qc =


0, qtc1 = 0 , qtc2 = 0

ṁv−eρv−e +Qa +Qp , qtc1 > 0 e qtc2 = 0

ṁv−eρv−e +Qa +Qp , qtc1 = 0 e qtc2 > 0

ṁv−eρv−e + 2Qa + 2Qp , qtc1 > 0 e qtc2 > 0

(4.105)

4.2.1.5 Análise exergética

Foi realizada uma análise exergética simplificada aplicada à planta de DCMD.

A eficiência da segunda lei ηII foi calculada pela Equação 2.10, que pode ser escrita

como [2]:

ηII =
Qabs

min

Qsep

=
Qabs

min

ṁv−ehlv,v

(4.106)

onde o calor mı́nimo absoluto Qabs
min foi calculado por:

Qabs
min = lim

r→0

[
ṁd

(
1− Tea

Tep

)−1

(gd − ga−s)−
1

r
(ga − ga−s)

]
(4.107)

4.2.1.6 Análise de sensibilidade

Como foi discutido na Seção 3.3, existe uma relação de antagonismo entre o GOR

e fluxo mássico de destilado j̄A,r [13, 20, 28]. O GOR está diretamente relacionado

com a utilização térmica do vapor dispońıvel do sistema secundário do reator e,

consequentemente, com a produção total de destilado da planta P . O fluxo mássico

j̄A,r, por sua vez, está inversamente relacionado com a área da membrana Am e o

volume do módulo V .

Para avaliar o impacto de diferentes parâmetros sobre essas variáveis de inte-

resse, foi realizada uma análise de sensibilidade, utilizando a metodologia da análise

fatorial, que é uma abordagem comumente utilizada no estudo da MD [14, 17, 123].

Todos os parâmetros cont́ınuos do modelo utilizado para a simulação do módulo de
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DCMD foram analisados. Os parâmetros foram analisados em uma faixa de variação

de ± 15% em relação aos valores da configuração base.

4.2.1.7 Estudo paramétrico

Após a identificação dos parâmetros que mais influenciam o GOR e a Am, foi re-

alizado um estudo paramétrico considerando esses parâmetros, tendo a configuração

base como ponto de partida. O efeito dos parâmetros foi analisado de maneira

gráfica, ilustrando o efeito da variação dos parâmetros observado sobre as variáveis

de interesse, em especial o GOR.

4.2.1.8 Otimização da planta

Por fim, foram realizadas análises de otimização uni e multivariadas com o obje-

tivo de maximizar oGOR e minimizar a Am. Em ambas as análises, foram assumidos

valores fixos para as efetividades de recuperação de calor ε e razão de reciclo R. As

análises univariadas consideraram o efeito do comprimento do módulo de DCMD,

L, e da velocidade superficial da alimentação, va, enquanto a análise multivariada

considerou um parâmetro adicional: o raio interno das fibras, rfi. Na análise univa-

riada, superf́ıcies de resposta foram geradas para as duas funções objetivo: GOR e

área total da membrana Am, enquanto, na otimização multivariada, as mesmas duas

funções objetivo foram otimizadas simultaneamente por meio da determinação da

fronteira de Pareto em um gráfico de dispersão de pontos. A fronteira de Pareto, que

representa o conjunto das configurações otimizadas dentro do intervalo paramétrico

estudado, foi calculada utilizando o programa Wolfram Mathematica v.12.3.

Por fim, ambas as análises de otimização partiram de um mesmo grupo de dados,

composto por 5.000 pontos de operação gerados considerando a combinação pseu-

dorandômica dos parâmetros L e Qa/Qp. Esta combinação foi realizada por meio

de um algoritmo genético pseudorandômico implementado no programa Wolfram

Mathematica.

4.2.1.9 Análise de custo

Foi realizada uma análise econômica simplificada para estimativa do custo de

produção da água (WPC, do inglês water production cost). Foi utilizada a metodo-

logia apresentada por [30], com todos os custos ajustados por uma taxa de inflação

anual de 2,5% aplicada desde a publicação do referido trabalho até o presente. Os

parâmetros utilizados estão listados na Tabela 4.4.

Os custos totais de investimento de capital direto e indireto (CCtot) inclúıram os

seguintes componentes:
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Tabela 4.4: Parâmetros da análise de custo ajustados de Al-Obaidani [30].

Parâmetro Valor (ajustado)

Disponibilidade da planta (Adisp) 90%

Vida útil da planta (n) 20 anos

Fator de amortização (Aamort) 0,08

Custo de eletricidade (Celetr) $ 0,0446/kWh

Custo da membrana (Cm) $ 133,73/m2

Taxa de reposição da membrana (Cm,rep) 15%/ano

Custo de peças sobressalentes (Cps) $ 0,049/m3

Custo de mão de obra (CMO) $ 0,0446/m3

Custo de produtos qúımicos (Cquim) $ 0,0267/m3

Custo de descarte de salmoura (Csalmoura) $ 0,0022/m3

Custo do condensador (Ccond) $ 2.971,82/m2

Custo dos trocadores de calor (Ctc) $ 2.287,41/m2

Custo de construção (Cconstr) $ 2.889,90/(m3/d)

Custo de captação e pré-tratamento (Ccapt) $ 977,62/(m3/d)

Fator de custo das bombas (Cb) $ 7, 10× 10−6/(m3/d)

• Custo das construção: calculado pela equação:

CCconstr = Cconstr × P 0,8 (4.108)

• Custo de captação e pré-tratamento:

CCcapt = Ccapt ×
(
P

r

)0,8

(4.109)

• Custo das bombas:

CCb = Cb ×
(
P

r

)
× pb (4.110)

onde pb é a pressão operacional das bombas (101325 Pa).

• Custo das membranas:

CCm = Am × Cm (4.111)

• Custo do condensador e dos trocadores de calor:

O custo dos trocadores de calor foi calculado por:
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CCtc = Atotal,tc × Ctc (4.112)

onde a área total dos trocadores de calor Atotal,tc foi estimada por [6]:

Atotal,tc = Atc1 + Atc2 =
NTUtc1 × Cmin,tc1

Utc

+
NTUtc2 × Cmin,tc2

Utc

(4.113)

Na análise dos trocadores de calor foram considerados somente os trocadores

efetivamente utilizados em cada configuração de planta. Por exemplo, para

uma planta que recupera calor apenas da corrente de sáıda do permeado,

apenas a área do trocador de calor 1 foi contabilizada.

Na Equação 4.113, o coeficiente global de transferência de calor Utc foi assu-

mido como 1.500 W/m2K [6]. Cmin é a capacidade térmica mı́nima em cada

trocador de calor e NTU é o número de unidades de transferência, calculado

pela equação impĺıcita para um trocador de calor em contracorrente [6]:

ε =
1− exp [−NTU (1− Cr)]

1− Cr exp [−NTU (1− Cr)]
(4.114)

onde Cr = Cmin/Cmax no trocador de calor.

O custo do condensador foi calculado de forma semelhante:

CCcond = Acond × Ccond (4.115)

onde a área de troca térmica do condensador Acond foi calculada por:

Acond =
ṁv−ehlv,v−e

Ucond∆Tmed

(4.116)

onde Utc = 5.000 W/m2K e a temperatura média do trocador ∆Tmed foi cal-

culada por [6]:

∆Tmed =
Ta−4 − Ta−5

ln

(
Tv−e − Ta−5

Tv−e − Ta−4

) (4.117)

O custo total de investimento de capital direto e indireto (CCtot) é a soma de

todos os componentes:

CCtot = 1, 1× (CCconstr + CCcapt + CCb + CCm + CCtc) (4.118)
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Os custos totais de investimento de capital (CCtot) foram convertidos em en-

cargos anuais (CCtot,anual) utilizando o fator de amortização:

CCtot,anual = CCtot × Aamort (4.119)

Os custos operacionais e de manutenção (OCtot) inclúıram os seguintes com-

ponentes:

• Custo de vapor:

O custo de vapor foi estimado com base no custo de oportunidade da eletrici-

dade, que representa a potencial geração de energia perdida devido à extração

de vapor da turbina:

OCeletr = Wperd × Celetr (4.120)

• Custo de eletricidade: O custo de eletricidade na planta foi calculado a partir

da potência de bombeamento:

OCeletr = Wb × Celetr (4.121)

• Custo de reposição de membranas: O custo de reposição de membranas foi

baseado na área total de membrana e em uma taxa de reposição anual de

15%:

OCm,rep = Am × Cm × 0, 15 (4.122)

• Outros custos operacionais:

Os custos de peças sobressalentes, mão de obra, produtos qúımicos e descarte

de salmoura são calculados com base na produção de água dessalinizada em

metros cúbicos:

OCps = P × Cps (4.123)

OCMO = P × CMO (4.124)

OCquim = P × Cquim (4.125)
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OCsalmoura = P × Csalmoura (4.126)

Todos os custos operacionais foram convertidos para uma base anual conside-

rando a disponibilidade anual da planta:

OCtot,anual = OCtot × Adisp (4.127)

O custo total de produção de água (WPC) foi então calculado como a soma

dos encargos anuais fixos e dos custos operacionais, dividido pela produção

anual total de água:

WPC =
CCtot,anual +OCtot,anual

Panual

(4.128)

4.2.2 Planta de RO

A planta de RO foi modelada utilizando ummodelo simplificado, o mesmo empre-

gado pelo software DEEP [34], da IAEA. Apenas a nomenclatura e a representação

das equações foram adaptadas para esta tese. A nomenclatura das correntes segue

aquela apresentada na Figura 4.2.

A razão de recuperação r é estimada a partir da seguinte correlação emṕırica:

r = 1− 0, 00115 · sa−ro[ppm]

Pmax[bar]
(4.129)

onde Pmax é a pressão máxima de projeto da membrana e sa−ro−3 é a salinidade da

alimentação da planta de RO.

A vazão volumétrica da alimentação Qa−ro é dada por:

Qa−ro =
Qp−ro−s

r
(4.130)

onde Qp−ro−s é a vazão volumétrica de água dessalinizada produzida pela planta de

RO.

A vazão volumétrica da salmoura Qa−ro−3 é, portanto:

Qa−ro−3 = Qa−ro −Qp−ro−3 (4.131)

A vazão mássica da alimentação ṁa−ro é dada por:

ṁa−ro = ρaQa−ro (4.132)

onde ρa é a densidade da água (1.000 kg/m3).
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A salinidade da salmoura (sa−ro−3) foi calculada por:

sa−ro−3 =
sa−ro

1− r
(4.133)

A salinidade do permeado sp−ro−s foi calculada por:

sp−ro−s = 0, 00125·sa−ro[ppm]
jA,nom

jA,proj

(
1 +

1

1− r

)
(1+0, 03(Ta−ro[°C]−25)) (4.134)

onde jA,nom é o fluxo nominal de permeado, jA,proj é o fluxo médio de projeto de

permeado e Ta−ro é a temperatura de entrada da alimentação na planta de RO.

A pressão osmótica foi definida como função da temperatura T e da salinidade

s:

Π(T, s)[bar] = 0, 0000348 · T [K] · s[ppm]

14, 7
(4.135)

que serviu para avaliar a pressão osmótica média Pmed do processo de osmose inversa:

Πmed =
Π(Ta−ro, sa−ro) + Π(Ta−ro, sa−ro−3)

2
·Kii (4.136)

onde Kii é o fator de correção de agregação de ı́ons individuais.

Os fatores de correção da temperatura e da salinidade, KT eKs, respectivamente,

foram calculados por:

KT = exp

[
A

(
1

Ta−ro[K]
− 1

298

)]
(4.137)

Ks = 1.5− 0, 0000075

(
1 +

1

1− r

)
sa−ro[ppm] (4.138)

onde A é a constante de permeabilidade da membrana.

A pressão ĺıquida motriz (NDP , do inglês net driving pressure) foi calculada

por:

NDP = NDPnom · jA,proj

jA,nom ·Ks

· KT

FF
(4.139)

onde o subscrito nom indica o valor nominal da variável e FF é o fator de incrustação

(do inglês fouling factor).

O incremento de pressão da bomba de alta pressão ∆PBAP foi:

∆Pbap = Πmed +NDP +
∆Psis

2
+ ∆Pp +∆Psuc (4.140)

onde ∆Psis, ∆Pp e ∆Psuc são as quedas de pressão do sistema, do permeado e da

sucção da bomba de alta pressão.
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As potências da bomba de alta pressão (Wbap), da bomba de reforço (Wbr) e da

bomba da água do mar (Wbam) são calculadas pelas seguintes equações:

Wbap =
ṁa−ro∆Pbap

ηbap
(4.141)

Wbr =
ṁa−ro∆Pbr

ηbr
(4.142)

Wbam =
ṁa−ro∆Pbam

ηbam
(4.143)

A taxa de recuperação de energia Wre foi calculada por:

Wre = ṁa−ro(1− r)ηre(∆Pbap −∆Psis −∆Pdesc)Kgec (4.144)

onde Kgec é o fator de correção da gravidade espećıfica do concentrado e ∆Pdesc é a

pressão de descarga do concentrado.

A potência total demandada pela planta de RO Wperd foi calculada como:

Wperd = Wbap +∆Pbr +Wbam −Wre +Wextra (4.145)

onde o Wextra é a potência extra, atribúıda a outros componentes do sistema que

necessitam de energia elétrica. Este termo é calculado através da seguinte equação:

Wextra = Qa−roSPUextra (4.146)

onde SPUextra é a energia espećıfica (do inglês specific power use) demandada pelos

componentes adicionais.

Por fim a energia espećıfica da planta de RO (SPUt) é expressa por:

SPUt =
Wperd

Qp−ro−s

(4.147)

4.2.3 Integração das plantas de RO e DCMD

No acoplamento com a planta h́ıbrida de RO+DCMD, a alimentação da planta

de DCMD é a salmoura proveniente da planta de RO. A razão de divisão da sal-

moura (BDR, do inglês brine division ratio) foi definida como a razão entre a vazão

volumétrica que é direcionada à alimentação da planta de DCMD e a vazão vo-

lumétrica total de salmoura produzida na planta de RO [23]:

BDR =
Qa−e

Qa−ro−3

(4.148)

Portanto, a produção total da planta h́ıbrida (P ) é:
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P = PRO + PDCMD = Qp−ro−s +Qd (4.149)

onde Qd é a vazão de destilado da planta de DCMD. Ou, alternativamente, reali-

zando um balanço de massa no sistema:

P = Qp−ro−s +Qp−s −Qp−e (4.150)

A razão de recuperação global da planta h́ıbrida (rglobal) é dada pelo balanço de

massa para a água aplicado à planta, que se reduz a:

r = rRO + rDCMD ·BDR · (1− rRO) (4.151)

onde rRO e rDCMD são as razões de recuperação de água das plantas individuais.

Os fatores de concentração da salmoura na RO e na DCMD (CFRO e CFDCMD,

respectivamente) foram definidos como [22]:

CFRO =
Ca−ro−3

Ca−ro

=
wa−ro−3

wa−ro

· ρa−ro

ρa−ro−3

(4.152)

CFDCMD =
Ca−s

Ca−e

=
wa−s

wa−e

· ρa−e

ρa−s

(4.153)

No estudo do acoplamento h́ıbrido desenvolvido nesta tese, trabalhou-se com um

CFRO fixo, uma vez que a razão de recuperação depende unicamente da salinidade da

alimentação da RO e da pressão máxima da membrana (Eq. 4.129). Por outro lado,

o CFDCMD é intrinsecamente variável no modelo adotado, uma vez que dependente

dos parâmetros do acoplamento.
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Caṕıtulo 5

Resultados e Discussões

Neste caṕıtulo são apresentados os resultados da validação do modelo f́ısico-

matemático e os resultados do acoplamento entre o reator NuScale e a planta de

DCMD.

5.1 Verificação e validação dos modelos teóricos

Nesta seção serão apresentados os resultados da validação do modelo do módulo

de DCMD e da verificação do modelo do módulo de RO.

5.1.1 Módulo de DCMD

O modelo f́ısico-matemático utilizado para a simulação do módulo de DCMD

foi validado mediante à simulação dos experimentos realizados por Wang et al. [24]

(módulo concorrente) e Yang et al. [25] (módulo contracorrente). Os resultados

indicam que o modelo foi capaz de estimar o fluxo mássico de destilado com boa

concordância para ambos os módulos, conforme mostra a Figura 5.1. Para tempe-

raturas de entrada da alimentação mais elevadas, o modelo apresentou uma supe-

restimação do fluxo mássico do módulo, com um erro percept́ıvel, porém inferior a

10 %. Esse desvio pode ser atribúıdo ao modelo isotérmico adotado para descrever

o transporte de vapor d’água através da membrana (Eq. 4.47).

Os resultados para a perda de carga também foram validados com dados experi-

mentais, como mostra a Figura 5.2, na qual são apresentadas as quedas de pressão

por atrito em função da velocidade real do fluido, tanto para o escoamento no casco

(Figura 5.2a) quanto para o escoamento no interior das fibras (Figura 5.2b). Foi

observada uma concordância satisfatória com os resultados experimentais, com erros

máximos inferiores a 20% em todos os casos, com exceção do escoamento no casco

com fator de empacotamento α = 53,2%, no qual foi observado um desvio relativa-

mente maior, principalmente para velocidades mais elevadas, chegando a apresentar
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(a)

(b)

Figura 5.1: GOR em função da temperatura de entrada da alimentação sob as
condições de (a) Wang et al. [24] (b) Yang et al. [25].
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um erro máximo de aproximadamente 36%. Esta discrepância pode ser atribúıda

à hipótese do escoamento plenamente desenvolvido axissimétrico no casco, que é

adotada no modelo utilizado. De maneira geral, o modelo subestimou os valores

da perda de carga no casco, sugerindo que o escoamento nessa região apresenta

mais irreversibilidades do que o modelo foi capaz de prever, possivelmente devido à

formação de vórtices e zonas internas de recirculação. Assim, a discrepância torna-

se mais evidente para fatores de empacotamento mais baixos, pois a presença das

membranas contribui para direcionar o escoamento dentro do módulo, reduzindo o

efeito dos vórtices e das regiões de recirculação. Mesmo com essa discrepância sig-

nificativa, modelos simplificados desse tipo continuam sendo amplamente utilizados

na literatura devido à simplicidade e capacidade de fornecer estimativas razoáveis da

perda de carga. No decorrer desta pesquisa, observou-se que outros modelos, como

aqueles baseados na Lei de Darcy (Equação 2.36), apresentaram erros ainda maiores

em determinadas condições de operação, exceto nos casos em que a permeabilidade

foi determinada experimentalmente. Por esse motivo, optou-se pela utilização deste

modelo.

5.1.2 Módulo de RO

O modelo f́ısico-matemático utilizado para a simulação do módulo de RO foi

verificado comparando os resultados obtidos pelo código implementado no Wolfram

Mathematica com os resultados do software DEEP da IAEA e com o estudo teórico

de Ingersoll et al. [10].

Os parâmetros da planta de RO utilizados para a verificação do modelo são apre-

sentados na Tabela 5.1 e os resultados do modelo implementado no Mathematica,

em comparação com os resultados do DEEP, são apresentados na Tabela 5.2, onde

foi observado que o desvio relativo entre os dois foi inferior à 1 %.
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(a)

(b)

Figura 5.2: Perda de carga em função da velocidade real do fluido para escoamento
(a) no casco, e (b) no interior das fibras.
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Tabela 5.1: Parâmetros do Modelo

Nome Śımbolo Valor Unidade

Produção total de permeado da planta P 300.000 m3/d

Pressão máxima da membrana Pmax 69 bar

Fluxo médio de projeto do permeado jA,proj 13,6 l/(m2 h)

Fluxo nominal do permeado jA,nom 27,8 l/(m2 h)

Constante de permeabilidade da membrana A 4.200 -

Pressão ĺıquida motriz nominal NDPnom 28,2 bar

Fator de incrustação FF 0,8 -

Fator de correção de agregação de ı́ons individuais Kii 1,05 -

Perda de carga do sistema ∆Psis 2 bar

Perda de carga do permeado ∆Pp 1 bar

Perda de carga da sucção da bomba de alta pressão ∆Psuc 1 bar

Pressão de descarga do concentrado ∆Pdesc 0,5 bar

Incremento de pressão da bomba de água do mar ∆Pbam 1,7 bar

Incremento de pressão da bomba de reforço ∆Pbr 3,3 bar

Fator de correção da gravidade espećıfica do concentrado Kgec 1,04 -

Eficiência da bomba de alta pressão ηbap 82,4% -

Eficiência da bomba de água do mar ηbam 85% -

Eficiência da bomba de reforço ηbr 85% -

Eficiência da recuperação de energia ηre 95% -

Energia espećıfica para componentes adicionais SPUextra 0,4 kWh/m3

Tabela 5.2: Parâmetros do Modelo

Variável Śımbolo Valor (Mathematica) Valor (DEEP) Desvio (%) Unidade

Razão de recuperação r 49,687 % 49,688 % -0,002 % -

Potência demandada Wperd 43,716 43,552 0,376 % MWe

Energia espećıfica gasta SPUt 3,497 3,484 0,373 % kWh/m3

Por fim, ao comparar os resultados do modelo utilizado para a RO com o ben-

chmark utilizado por Ingersoll et al. [10] para a RO, observou-se que, em seu traba-

lho, a energia espećıfica demandada pela RO foi relativamente maior (4,0 kWh/m3)
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em comparação com a energia espećıfica calculada pelo modelo adotado nesta tese

(aproximadamente 3,5 %). Este desvio, apesar de relativamente pequeno em termos

percentuais (≈ 12,5 %), pode causar uma discrepância significativa em valores abso-

lutos da potência total demandada pela RO. Por exemplo, para a mesma produção

de permeado, a potência demandada segundo Ingersoll et al. [10] foi de 25 MWe,

enquanto a calculada pelo modelo foi de aproximadamente 21,9 MWe. Apesar disso,

segundo os pesquisadores, um valor de energia espećıfica entre 3 e 6 kWh é esperado

para a RO, estando de acordo com o resultado obtido pelo modelo utilizado.

5.2 Acoplamento com planta de DCMD

Após a validação do modelo teórico, a configuração escolhida como base para

o módulo da planta de DCMD foi aquela apresentada por Yang et al. [25], cujos

parâmetros são apresentados na Tabela 5.3. Esta escolha deve-se ao fato de que,

dentre as duas configurações experimentais estudadas na etapa de validação, a de

Yang et al. [25] apresenta maior eficiência térmica devido ao escoamento das fases

em contracorrente.

Foram estudados três cenários de extração de vapor, como descrito na Seção

4.2.1.3: (i) extração total no ponto 1 (recuperação de calor residual), (ii) extração

total no ponto 2 e (iii) extração simultânea no ponto 1 e 2. Para as plantas de

DCMD alimentadas com o vapor extráıdo do ponto 1, a temperatura de entrada da

alimentação no módulo de DCMD (Tea, ou Ta−5) foi de 39,7 °C, enquanto para as

plantas alimentadas com o vapor extráıdo do ponto 2, a temperatura de entrada da

alimentação foi de 84,8 °C. Em ambos os casos, foi considerada uma diferença de

temperatura mı́nima no condensador de acoplamento de 2 °C [124].
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Tabela 5.3: Valores adotados para os parâmetros f́ısicos e geométricos do módulo
(com base na configuração de Yang et al. [25]).

Parâmetro Śımbolo Valor Unidade

Raio interno da fibra oca rfi 0,49 mm

Espessura da membrana δ 235 µm

Diâmetro hidráulico da alimentação Dha 3,43 mm

Diâmetro hidráulico do permeado Dhp 0,98 mm

Área espećıfica da alimentação aa 819,4 m-1

Área espećıfica do permeado ap 553,8 m-1

Fator de empacotamento das fibras α 29,7% -

Comprimento do módulo L 450 mm

Porosidade da membrana ϕm 0,85 -

Diâmetro do poro da membrana dp 0,164 µm

Condutividade térmica do poĺımero da membrana kpl 0,28 W/m·K

Velocidade superficial da alimentação va 0,176 m/s

Velocidade superficial do permeado vp 0,024 m/s

Temperatura de entrada da alimentação Tea 39,7/83,1* °C

Temperatura de entrada do permeado Tep 24,85 °C

Fração mássica de sal na alimentação wa 0,035** -

Fração mássica de sal no permeado wp 0,000 -

Pressão de operação P 101,325 kPa

* 39,7 °C para a planta com extração de vapor no ponto 1 e 83,1 °C para a planta com extração

de vapor no ponto 2.
** somente para acoplamento simples com DCMD.

A configuração base da planta de dessalinização estudada nesta fase é composta

por um módulo cujos parâmetros são apresentados na Tabela 5.3, sem recuperação

de calor (ε = 0) e sem reciclo (R = 0). Foi avaliado pelo modelo desenvolvido

que a planta de dessalinização com esta configuração base de módulo de DCMD foi

capaz de produzir 148,97 m3/dia de água destilada, usando exclusivamente o calor

rejeitado do reator, isto é, utilizando extração total de vapor no ponto 1.

Com o objetivo de aumentar a capacidade de produção de água destilada, foi
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realizada uma análise de sensibilidade para identificar os parâmetros de maior in-

fluência sobre o sistema, seguido por um estudo paramétrico e uma otimização, cujos

resultados serão apresentados nas subseções a seguir.

5.2.1 Análise de sensibilidade

Os resultados da análise fatorial são apresentados na Fig. 5.3 para a planta de

recuperação de calor rejeitado (com extração total no ponto 1). Nesta análise, foram

examinados os efeitos percentuais de todos os parâmetros cont́ınuos do módulo de

DCMD sobre o GOR e a área total da membrana (Am), com exceção das tempe-

raturas de entrada da alimentação e do permeado, que foram mantidas fixas, uma

vez que são dependentes das condições de operação do módulo. Foram analisados

dois casos: (i) sem reciclo e recuperação de calor (R = 0, ε = 0) e (ii) com reciclo

e recuperação de calor (R = 100, ε = 0,75), sendo estes valores atribúıdos para R e

ε indicativos de um sistema com recuperação de calor otimizada, embora posśıveis

de serem alcançados em aplicações práticas [6, 122].

Pode-se observar na Fig. 5.3 que a porosidade da membrana ϕm foi o parâmetro

que apresentou o maior efeito sobre o GOR, seguida pela velocidade superficial da

alimentação va e pelo raio interno da fibra rfi. Os três principais parâmetros que

tiveram maior efeito sobre a área total da membrana Am foram o comprimento

L do módulo de DCMD, o raio interno da fibra rfi e a velocidade superficial da

alimentação va.

5.2.2 Estudo paramétrico

Foi realizado um estudo paramétrico considerando os quatro parâmetros com

maior influência sobre as variáveis de interesse do sistema (GOR e Am): ϕm, va, rfi

e L. Além disso, foram inclúıdos dois parâmetros adicionais, relacionados à planta

de DCMD, cuja influência sobre as variáveis de interesse já era antecipada com base

na literatura cient́ıfica: a razão de reciclo (R) e a efetividade da recuperação de

calor (ε). Por convenção, o comprimento do módulo (L) e o raio interno da fibra

(rfi) foram representados por seus respectivos parâmetros adimensionais, L∗ e r∗fi,

que resultam da divisão de L e rfi por seus valores correspondentes na configuração

base (Tab. 5.3). A velocidade superficial da alimentação (va) foi expressa pela razão

adimensional va/vp, também conhecida na literatura como razão de velocidades su-

perficiais ou, mais comumente, como razão de vazões. Para isso, assumiu-se uma

velocidade superficial do permeado (vp) constante, igual àquela da configuração base

(Tab. 5.3), enquanto a velocidade superficial da alimentação (va) foi variada.
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(a) (b)

(c) (d)

Figura 5.3: Análise fatorial considerando (a) o GOR e (b) a área da membrana
Am, sem reciclo e recuperação de calor; (c) o GOR e (d) a área da membrana Am,
com reciclo e recuperação de calor (R = 100, ε = 0,75). Parâmetros: A - raio
interno da fibra (rfi); B - espessura da membrana (δ); C - condutividade térmica
do poĺımero (kpl); D - diâmetro do poro (dp); E - porosidade da membrana (ϕm);
F - comprimento do módulo (L); G - velocidade superficial do permeado (vp); H -
velocidade superficial da alimentação (va).
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5.2.2.1 Efeito da razão de vazões e da efetividade de recuperação de

calor

A razão de vazões va/vp da configuração base é de 7,50. Apesar do fluxo mássico

de destilado ser consideravelmente alto nesta configuração (j̄A−r ≈ 2,8 kg/m2h), o

GOR calculado pelo modelo foi de aproximadamente 0,038. Dentre os parâmetros

que apresentaram maior efeito sobre o desempenho da módulo de DCMD, a razão

de vazões, junto com o comprimento do módulo, é um dos parâmetros que apresenta

maior margem para variação, já que não apresenta limitações f́ısicas ou operacionais,

tais como os demais parâmetros.

O efeito da variação desta razão pode ser observado na Figura 5.4, onde o GOR

é apresentado como função da razão de vazões para diferentes valores de efetividade

ε, considerando os demais parâmetros fixos da configuração base. Foram analisadas

as plantas com extração de vapor no ponto 1 (Figura 5.4a) e no ponto 2 (Figura

5.4b).

Foi observado, para a planta com extração no ponto 1, que o GOR apresenta um

pico quando a razão va/vp se aproxima de um valor espećıfico, denominado razão

limite. Este valor é aproximadamente 0,18 quando não há recuperação de calor, isto

é, quando ε = 0,00, e 0,28 quando a recuperação de calor é a máxima posśıvel, isto

é, quando ε = 1,00, como mostra a Figura 5.4. Este comportamento é caracteŕıstico

de módulos de MD e está de acordo com as observações de outros pesquisadores

[12–14]. A razão para este comportamento pode ser entendida ao observar a Figura

5.5, onde são apresentados os perfis de temperatura e fluxo mássico de destilado ao

longo do comprimento do módulo, para va/vp = 0,10 e va/vp = 1,00, considerando

a configuração base, cujo valor da razão limite é de 0,18. À medida que a razão de

vazões diminui, a velocidade superficial da alimentação diminui, enquanto a veloci-

dade superficial do permeado é mantida fixa. Uma menor velocidade superficial da

alimentação implica em um maior tempo de residência da alimentação no módulo de

DCMD e, consequentemente, numa diminuição do gradiente de temperatura através

da membrana. Esta diminuição, por sua vez, ocasiona uma redução do fluxo de des-

tilado, acompanhada pelo aumento do GOR, uma vez que a fração da energia que

é perdida por condução através da membrana diminui. Quando a razão de vazões

diminui além da razão limite, ocorre a deterioração do GOR e do fluxo mássico,

pois o gradiente de temperatura na extremidade esquerda do módulo atinge um

patamar abaixo do mı́nimo necessário para que a pressão parcial da alimentação

supere a do permeado, causando reversão do fluxo mássico de destilado e cessando

a transferência de calor entre as fases. É posśıvel notar na Figura 5.5a que quando

ocorre a deterioração do fluxo mássico, a produção de destilado é muito baixa em

toda a porção à esquerda do módulo, enquanto, na extremidade direita, o fluxo de
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(a)

(b)

Figura 5.4: GOR como função da razão de vazões va/vp para diferentes valores de
efetividade ε para R=0 (a) com extração de vapor no ponto 1, e (b) com extração
de vapor no ponto 2.
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destilado é comparativamente mais elevado. Já no módulo da Figura 5.5b, operando

com va/vp = 1,00, a produção de destilado é distribúıda de maneira mais uniforme

ao longo do comprimento do módulo.

Na Figura 5.5b, que trata da planta com extração de vapor no ponto 2, foi ob-

servado um comportamento similar ao da planta com extração no ponto 1. Porém,

duas diferenças marcantes observadas foram: (i) o aumento do GOR para todos

os valores de efetividade, que se deve ao aumento da temperatura do vapor e, con-

sequentemente, da temperatura de entrada da alimentação no módulo de DCMD,

e (ii) a deterioração do fluxo mássico de destilado ocorre em uma maior faixa de

razão de vazões, principalmente quando a recuperação de calor é mais pronunciada.

Isso acontece devido à maior temperatura de entrada da alimentação no módulo de

DCMD no caso da extração no ponto 2. O maior gradiente térmico faz com que a

taxa de transferência de calor (tanto devido à condução e a convecção quanto ao

transporte do vapor) seja mais elevada, fazendo com que a razão limite seja atingida

para uma razão de vazões menor. Por outro lado, a faixa de razões de vazões na qual

ocorre a deterioração do fluxo mássico é maior devido ao mais elevado fluxo mássico

de destilado na região da entrada da alimentação, que compensa a deterioração na

extremidade oposta para uma faixa de razões de vazões maior.

Como é mostrado na Figura 5.4, os sistemas com maior efetividade de recu-

peração de calor apresentam uma razão limite ligeiramente maior. Isto ocorre por-

que o calor recuperado no trocador de calor 1 decresce à medida que a temperatura

de sáıda do permeado (Tp−2) se aproxima da temperatura da alimentação que entra

no trocador de calor 1 (Ta−2, ou Ta−e, já que não há corrente de reciclo, que é igual

à temperatura ambiente Tea), causando uma redução do efeito de elevação do GOR

devido à recuperação de calor na proximidade da razão limite do caso onde ε = 0.

A recuperação de calor não altera o funcionamento do módulo, uma vez que todos

os parâmetros, incluindo a temperatura de entrada da alimentação (Ta−5), são fixa-

dos. Por outro lado, a recuperação de calor permite que o módulo seja operado a

uma razão de vazões maior, que está associada a um maior fluxo mássico de desti-

lado, e, consequentemente, a uma menor área de membrana Am, sem comprometer

a eficiência térmica (GOR).

Como pode ser observado na Figura 5.4, o GOR aumenta com a efetividade,

ainda que a eficiência térmica do módulo de DCMD não se altere. Isso ocorre, pois a

recuperação de calor diminui a demanda por vapor no condensador de acoplamento,

permitindo que uma maior vazão mássica de alimentação seja processada para a

mesma quantidade de vapor, aumentando a eficiência térmica global da planta. Na

Figura 5.4, as curvas com ε = 0,50, 0,75, 0,80 e 0,90 apresentam uma disconti-

nuidade na inclinação. Isso ocorre porque, para razões de vazões à esquerda dessa

discontinuidade, não há recuperação de calor no trocador de calor 2, uma vez que
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(a)

(b)

Figura 5.5: Perfil de temperatura ao longo do comprimento do módulo para (a)
va/vp = 0,10 e (b) va/vp = 1,00.

a temperatura de sáıda da alimentação Ta−6 ≤ Ta−3. Há também uma convexidade

em todas as curvas que apresentam recuperação de calor, próximo ao ponto em que
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va/vp = 1,00. Isso se deve à maior recuperação de calor que ocorre no trocador 1

quando as capacidades caloŕıficas de ambas as fases são idênticas (Eq. 4.82) [6]. O

sistema de recuperação de calor foi capaz de aumentar substancialmente o GOR do

sistema, especialmente quando razões de vazões maiores são utilizadas. Por exem-

plo, quando va/vp = 2,00, o GOR aumenta 183% quando a efetividade aumenta de

0,00 para 0,75.

As relação entre o GOR e o fluxo mássico de destilado e entre a produção total

da planta e a área de membrana requerida são apresentadas na Figura 5.6 em função

da razão de vazões, considerando a configuração base (ε = 0 e R = 0) como ponto

de partida. O balanço entre o fluxo mássico e o GOR pode ser observado na Figura

5.6a, onde valores de GOR elevados são associados a fluxos mássicos mais baixos.

A produção total de água é diretamente proporcional ao GOR enquanto a área

de membrana requerida é inversamente proporcional ao fluxo mássico, como pode

ser visto na Figura 5.6b. A operação com o GOR máximo, associado à razão de

vazões limite, resulta em uma alta produção, porém exige uma área de membrana

significativamente maior. Por isso, a utilização de razões de vazões mais elevadas é

recomendável na prática. O equiĺıbrio entre a produção total do módulo e a área de

membrana necessária é, portanto, um dos principais aspectos a serem considerados

no projeto de plantas de MD.

Por fim, como foi mencionado anteriormente, devido à sua extensa margem para

variação, a razão de vazões apresenta um efeito absoluto consideravelmente alto

sobre a produção total módulo. Enquanto a configuração base, com va/vp = 7,50,

apresentou um GOR de 0,038, sendo capaz de produzir 148,97 m3/d de água, a

mesma configuração, porém operando com va/vp = 0,20, apresentou um GOR de

0,387 e uma produção de 1.504,65 m3/d.

Foi observado que os efeitos dos parâmetros estudados sobre o módulo de DCMD

são análogos para ambos os módulos (independente da temperatura de entrada).

Portanto, os efeitos dos demais parâmetros serão apresentados somente para a planta

com extração no ponto 1 (planta de recuperação de calor rejeitado).

5.2.2.2 Efeito da porosidade da membrana

O efeito da porosidade da membrana sobre o GOR foi estudado considerando

a configuração base, com a velocidade superficial da alimentação va variando, para

diferentes valores de porosidade, como mostrado na Figura 5.7. O aumento da

porosidade promoveu o aumento do GOR em toda a faixa de razões de vazões

estudada. À medida que a porosidade aumenta, a razão limite diminui ligeiramente.

Isso ocorre devido à redução da condutividade térmica associada à maior porosidade,

uma vez que o ar nos poros é mais isolante que o poĺımero que compõe a membrana.

Como resultado, o aumento da porosidade faz com que o gradiente de temperatura
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(a)

(b)

Figura 5.6: (a) GOR e fluxo mássico de água destilada, e (b) produção total de água
destilada e área total de membrana, como funções da razão de vazões.

mı́nimo da membrana seja atingido a uma razão de vazões ligeiramente menor.
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Figura 5.7: GOR como função da razão de vazões va/vp para diferentes valores de
porosidade ϕm.

5.2.2.3 Efeito do comprimento do módulo

O efeito do comprimento do módulo sobre o GOR foi estudado considerando a

configuração base, com a velocidade superficial da alimentação va variando, para

diferentes valores de comprimento adimensional L∗ do módulo, como mostrado na

Figura 5.8. O GOR máximo foi o mesmo para todos os comprimentos estudados,

embora, para uma razão de vazões fixa, os módulos mais longos apresentam maiores

valores de GOR, em concordância com Sampaio et al. [18], desconsiderando os

casos em que há deterioração do GOR no módulo, isto é, quando a razão de vazões

é menor que a razão limite. Isso ocorre porque módulos mais longos apresentam um

maior tempo de residência para ambas as fases, resultando em uma menor diferença

média de temperatura. Como consequência, as perdas condutivas são reduzidas,

levando a valores mais elevados de GOR e a menores fluxos mássicos de destilado.

Além disso, a razão limite é maior em módulos mais longos, pois eles possuem uma

área de membrana maior, o que permite atingir o gradiente mı́nimo de temperatura

a menores velocidades superficiais de alimentação.

5.2.2.4 Efeito do raio interno da fibra

A Fig. 5.9 apresenta o comportamento do GOR em função da razão de vazões

va/vp para diferentes valores do raio interno da fibra adimensional r∗fi. Observou-se
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Figura 5.8: GOR como função da razão de vazões va/vp para diferentes comprimen-
tos L.

que um aumento do raio da fibra resulta em valores mais elevados de GOR ao longo

de toda a faixa de razões de vazões analisada.

Isso pode ser explicado pelo fato de que o raio da fibra influencia diretamente no

tempo de residência das fases e na área total de membrana Am. Os resultados da

análise fatorial reforçam essa hipótese, pois sugerem que o raio da fibra rfi possui

forte correlação com a velocidade superficial de alimentação va e o comprimento do

módulo L. Por outro lado, o efeito do raio interno da fibra sobre o GOR não se

restringe apenas às velocidades das fases dentro do módulo, mas também afeta o

transporte do vapor através da membrana, conforme descrito pela Eq. 4.47.

5.2.2.5 Efeito da razão de reciclo

Considerando a configuração base, com va/vp = 2,00 e razão de reciclo R variável,

são apresentados na Figura 5.10 o GOR, a razão de recuperação r, a produção total

de água e a área de membrana requerida, como funções da razão de reciclo R.

Observou-se que o GOR aumenta com a razão de reciclo, a uma taxa maior para

razões de reciclo baixas e a uma taxa menor para razões de reciclo mais altas. Além

disso, o aumento da razão de reciclo promove o aumento da razão de recuperação.

Tanto a produção total como a área de membrana requerida são proporcionais ao

GOR e aumentam com a razão de reciclo (Fig. 5.10b). Quando a razão de reciclo
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Figura 5.9: GOR em função da razão de velocidade superficial vf/vp para diferentes
valores de raio interno da fibra rfi.

aumenta de 0 para 100, a produção aumenta de 482,5 para 1.776,7 m3/d, enquanto

a razão de recuperação aumenta de 0,32% para 32,44%.

A Figura 5.11 apresenta o GOR como função da razão de vazões va/vp, para

diferentes razões de reciclo R, considerando a configuração base, sem recuperação

de calor (Figura 5.11a), e a configuração base com ε = 0,75 (Figura 5.11b). Foi

observado que ambos os sistemas, com ou sem recuperação de calor, apresentam

aumento do GOR quando a razão de reciclo R aumenta. Para razões de reciclo

baixas, o sistema de recuperação de calor foi capaz de aumentar substancialmente

o GOR, enquanto, para razões de reciclo elevadas, por exemplo R = 100, o GOR

não varia muito com a adição do sistema de recuperação de calor. Isso ocorre, pois

quando a razão de reciclo é alta, o trocador de calor 1 é impedido de recuperar calor,

uma vez que a alimentação fresca acrescida da corrente de reciclo apresenta uma

temperatura mais elevada que a sáıda do permeado (Ta−2 > Tp−2), portanto, ambos

o reciclo e o sistema de recuperação de calor recuperam somente o calor da corrente

de alimentação.
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(a)

(b)

Figura 5.10: (a) GOR e razão de recuperação r, e (b) produção total de água e área
de membrana, como funções da razão de reciclo R.
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(a)

(b)

Figura 5.11: GOR como função da razão de vazões va/vp para diferentes valores de
razão de reciclo R com (a) ε=0 e (b) ε=0,75.
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5.3 Análise Exergética

Foi realizada uma análise da eficiência da segunda lei para o sistema. A Figura

5.12 apresenta a eficiência ηII em função da razão de vazões va/vp para diferentes

efetividades de recuperação de calor e considerando dois cenários: (i) com extração

de vapor no ponto 1 (Figura 5.12a), e (ii) com extração de vapor no ponto 2 (Figura

5.12b). Como pode ser visto na Figura 5.12, ηII apresenta uma correlação direta

com o GOR, que é apresentado na Figura 5.4. Essa correlação ocorre porque, para

uma quantidade fixa de vapor extráıdo do SMR, considerando que as temperaturas

de entrada da alimentação e do permeado são fixas e independentes de va/vp e de

ε, o valor do calor mı́nimo absoluto Qmin (Equação 4.107) é o mesmo. Portanto,

a variação do GOR em função de va/vp e ε é inversamente proporcional à variação

do calor de separação Qsep, que corresponde à entalpia de condensação do vapor, e

diretamente proporcional à variação da eficiência da segunda lei ηII .

Ao comparar diferentes condições de extração de vapor (Figuras 5.12a e 5.12b),

foi observado que a extração de vapor no ponto 2, apesar de promover o aumento

do GOR em relação à extração no ponto 1, o efeito sobre a eficiência da segunda lei

foi de redução. Na Figura 5.12a, a eficiência da segunda lei atinge um valor máximo

de 1,21 %, para ε = 1, e na Figura 5.12b, um valor máximo de 0,62 %, para a

mesma efetividade de recuperação de calor ε = 1. Esses resultados mostram que a

extração de vapor de maior exergia, no ponto 2, não se refletiu em um aumento da

eficiência da segunda lei. Isso porque as irreversibilidades do sistema aumentaram

em uma proporção maior que o aumento da exergia da fonte quente. Esses resultados

estão em concordância com outros estudos sobre a MD [43–45], que mostram que o

consumo exergético espećıfico tende a aumentar com a temperatura da fonte quente,

principalmente para temperaturas mais elevadas, acima de 60 °C. Para a extração

de vapores de mais alta pressão, tecnologias de separação em multiestágios são

normalmente mais apropriadas, pois são capazes de aproveitar melhor o gradiente

térmico ao longo dos múltiplos estágios.

Os resultados da análise exergética mostraram que existe uma ampla margem de

melhorias que podem ser aplicadas futuramente ao processo no sentido de reduzir

as irreversibilidades. Além disso, foi reforçada a importância de duas considerações

feitas nesta pesquisa: (i) o GOR, que apresenta correlação direta com a eficiência

da segunda lei ηII , é uma vaŕıavel ideal para a otimização já que reflete tanto a

eficiência da primeira lei quanto da segunda lei para o sistema, e (ii) a extração

de vapores de mais alta exergia, como vapores de média e alta pressão, não são

desejáveis, já que a tendência do sistema é de redução de ηII com o aumento da

exergia da fonte térmica.
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(a)

(b)

Figura 5.12: ηII como função da razão de vazões va/vp para diferentes valores de
efetividade ε para (a) R=0 e extração de vapor no ponto 1, e (b) R=0 e extração
de vapor no ponto 2.
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5.4 Otimização dos parâmetros da planta

Como foi mencionado na Seção 4.2.1.9, neste estudo, a otimização da planta de

dessalinização foi feita considerando as duas abordagens: (i) otimização univariada

e (ii) otimização multivariada. Em ambas as análises, as configurações da planta

DCMD derivam da mesma configuração base, considerando valores de efetividade

de recuperação de calor e de razão de reciclo fixos (ε = 0, 75, R = 100). Dentre

os quatro parâmetros mais relevantes identificados na análise fatorial, a porosidade

da membrana ϕm não foi inclúıda nas análises de otimização, pois a membrana da

configuração base já apresenta uma porosidade relativamente alta (ϕm = 0.85) em

comparação com outras membranas comerciais.

5.4.1 Otimização univariada

Na análise univariada, as superf́ıcies de resposta obtidas para as funções objetivo

GOR e Am são apresentadas na Fig. 5.13, para a planta com extração total de vapor

no ponto 1, e na Fig. 5.14, para a planta com extração total no ponto 2. Foram

considerados os seguintes intervalos de variação dos parâmetros: (i) razão de vazões

va/vp variando de 0,5 a 10 e (ii) comprimento adimensional do módulo L∗ variando

de 0,25 a 5,0 na planta com extração no ponto 1 e de 0,25 a 7,0 na planta com

extração no ponto 2.

A Figura 5.14 revela que a extração de vapor no ponto 2 possibilitou um aumento

do GOR e uma diminuição da área total de membrana Am em comparação com a

extração no ponto 1 (Figura 5.13). Esse efeito é atribúıdo principalmente ao aumento

da força motriz do processo, decorrente do acréscimo na temperatura de entrada da

alimentação do módulo de DCMD.

Para ambas as plantas (com extração nos pontos 1 e 2) observou-se que módulos

mais longos operando em menores razões de vazões apresentaram maiores valores de

GOR. Quando a recuperação de calor e o reciclo da alimentação são considerados

simultaneamente, o efeito do comprimento do módulo assume um comportamento

mais complexo do que aquele apresentado na Fig. 5.8, que trata do caso sem reciclo

e sem recuperação de calor (R = 0, ε = 0). O pico do GOR nas Figuras 5.13 e 5.14

ocorre porque, para módulos mais longos operando a baixas razões de vazões, o calor

é recuperado exclusivamente da corrente de sáıda de permeado, isto é, quando qhx2 =

0. Por outro lado, para as demais configurações, o calor é recuperado exclusivamente

da corrente de sáıda da alimentação (quando qhx1 = 0), o que já era realizado

pelo reciclo, presente em todas as configurações estudadas. O pico do GOR ocorre

na região onde a razão de vazões va/vp ≈ 1, coincidindo com o ponto de onde a

recuperação de calor é máxima.

Além disso, as funções objetivo, GOR e a área de membrana Am, apresentam
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(a)

(b)

Figura 5.13: Superf́ıcies de resposta para (a) o GOR e (b) a área total da membrana
Am, como funções da razão de vazões va/vp e do comprimento adimensional do
módulo L∗, considerando a planta com extração total no ponto 1, com ε = 0,75; R
= 100; 0,5 < va/vp < 10; 0,25 < L∗ < 5,0.
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(a)

(b)

Figura 5.14: Superf́ıcies de resposta para (a) o GOR e (b) a área total da mem-
brana Am, como funções da razão de velocidade superficial va/vp e do comprimento
adimensional do módulo L∗, considerando a planta com extração total no ponto 2,
com ε = 0,75; R = 100; 0,5 < va/vp < 10; 0,25 < L∗ < 7,0.
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máximos e mı́nimos aproximadamente coincidentes, reforçando a hipótese de que a

otimização multivariada é a abordagem mais adequada para o problema. Portanto, a

simultânea maximização doGOR e minimização da Am devem levar em consideração

a importância relativa de cada uma das funções objetivo no projeto da planta de

DCMD.

5.4.2 Otimização multivariada

A análise de otimização multivariada manteve os mesmos parâmetros fixos e

variáveis da análise univariada, com a inclusão de um parâmetro adicional: o raio

interno da fibra oca rfi, expresso em sua forma adimensional r∗fi, variando de 1,0 a

2,0. Na Fig. 5.15, são apresentados os valores de GOR e Am para um conjunto de

10.000 pontos operacionais, distrubúıdos igualmente para as duas diferentes confi-

gurações de planta: (i) com extração total no ponto 1 e (ii) com extração total no

ponto 2.

Figura 5.15: GOR em função da área da membrana Am para diferentes configurações
da planta, com ε = 0,75; R = 100; 0,5 < va/vp < 10; 1,0 < rfi < 2,0; 0,25 < L∗ <
5,0 (para a planta com extração total no ponto 1); 0,25 < L∗ < 7,0 (para a planta
com extração total no ponto 2).

Pode ser observado na Fig. 5.15 que o domı́nio paramétrico estudado nesta tese

abrange uma ampla faixa de valores de GOR e Am. O projeto da planta deve levar

em consideração o peso atribúıdo a cada uma das funções objetivo: o GOR (direta-
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mente relacionado à produção total de água) e a área total de membrana Am exigida

pelo módulo de DCMD. Na análise apresentada nesta tese, as configurações otimiza-

das considerando simultaneamente as duas funções objetivo são representadas pelas

fronteiras de Pareto, indicadas na Fig. 5.15.

Neste estudo, duas configurações de planta foram selecionadas (pontos vermelhos

na Fig. 5.15) para investigação detalhada. Os critérios de seleção utilizados foram:

(i) maximização do GOR na planta com extração no ponto 2 e (ii) maximização

do GOR na planta com extração no ponto 1, impondo a restrição de que a área de

membrana Am da planta com extração no ponto 1 não excedesse àquela da planta

com extração de vapor no ponto 2.

Essa restrição foi adotada devido aos altos valores de Am observados na planta

com recuperação de calor residual, chegando a 700.000 m2 dentro do intervalo de

parâmetros estudados, o que tornaria o processo inviável. Embora a seleção adotada

neste estudo seja apenas um exemplo de aplicação, os critérios adotados se basearam

em duas hipóteses: (i) o GOR é um fator mais cŕıtico na planta com extração de

vapor no ponto 2, pois parte da potência útil do reator é perdida nesta aplicação, e

(ii) a área total de membrana Am é mais relevante na planta com extração no ponto

1, devido aos menores fluxos de destilado observados e à consequente demanda por

áreas de membrana extremamente altas.

Os principais parâmetros e variáveis de desempenho das configurações seleciona-

das (representadas pelas Plantas 1 e 5) encontram-se listados na Tabela 5.4. Nessa

Tabela também são apresentadas três plantas com extração simultânea de vapor

nos pontos 1 e 2 (Plantas 2, 3 e 4), considerando diferentes ńıveis de extração no

ponto 2 (wP2 = 25%, 50% e 75%), representando a produção combinada das duas

configurações selecionadas para diferentes ńıveis de extração em cada ponto.

Conforme indicado na Tabela 5.4, a extração parcial de vapor na turbina, isto

é, a extração simultânea nos pontos 1 e 2 do circuito secundário, surge como uma

alternativa para balancear as vantagens e desvantagens individuais das Plantas 1 e

5, que representam a extração total nos pontos 1 e 2, respectivamente. A produção

total de água P é mais elevada na Planta 5, enquanto a perda de potência elétrica

do reator Wperd é mais alta. Por outro lado, para a Planta 1, Wperd é nulo, porém a

produção é menor. As Plantas 2, 3 e 4, com extração parcial de vapor, apresentam

valores intermediários tanto de produção quanto de perda de potência. O volume

total dos módulos de DCMD não varia muito para as plantas apresentadas na Tabela

5.4, pois, como pode ser visto na Figura 5.15, as áreas totais de membrana Am das

configurações selecionadas na otimização são próximas. Apesar disso, a Planta 5

possui o maior módulo DCMD, com um volume de 222,6 m3, o que equivale a cerca

de 59% do volume de um único módulo do reator NuScale (380 m3).

Na certificação de projeto do NuScale, a demanda de água de resfriamento no
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Tabela 5.4: Resumo das configurações estudadas.

Planta 1 2 3 4 5

wP2 0% 25% 50% 75% 100%

L (mm) 1,009 -* -* -* 3,104

va/vp 1,08 -* -* -* 1,05

rfi (mm) 0,88 -* -* -* 0,86

GOR 0,98 1,29 1,60 1,91 2,22

j̄A,r (kg/m
2h) 0,79 1,02 1,24 1,47 1,69

P (m3/d) 3.809,8 5.063,1 6.316,4 7.569,7 8.832,0

Am (m2) 229.151 233.576 238.002 242.427 246.852

V (m3) 203,7 208,4 213,1 217,9 222,6

r (%) 65,2 69,4 73,6 77,7 81,9

SEC (kJ/kg) 2.346,9 1.782,9 1.437,5 1.204,2 1.036,0

SEC (kWh/m3) 651,9 495,2 399,3 334,5 287,8

Qa−e (m
3/d) 5.843,2 7.074,5 8.305,7 9.537,0 10.768,2

Wb (kW) 469,8 557,9 646,0 734,1 822,2

Wperd (MWe) 0 0,57 1,14 1,71 2,28

CCtot ($/m3) 6,26 5,14 4,02 2,90 1,78

OCtot ($/m3) 3,93 3,50 3,07 2,64 2,20

WPC ($/m3) 10,19 8,64 7,09 5,54 3,98
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condensador é de 2,3 m3/s quando o reator opera à potência nominal de 50 MWe.

Essa vazão corresponde a aproximadamente 198.720 m3/dia. Embora não estejam

dispońıveis dados espećıficos sobre a perda de carga do sistema terciário do reator,

a comparação com a planta DCMD revela uma taxa de captação de alimentação

significativamente menor, em torno de 10.768 m3/dia. Isto se deve à elevada taxa de

reciclo adotada nas plantas otimizadas (R=100). Por esse motivo, ainda que a vazão

de alimentação seja baixa, a vazão de circulação da planta é elevada, o que reflete

na potência de bombeamento substancial das configurações de planta apresentadas

na Tabela 5.4, podendo alcançar até 822,2 kW, como no caso da Planta 5.

Foi observado que a extração de vapor no ponto 2 foi capaz de reduzir o consumo

espećıfico de energia SEC consideravelmente. Enquanto na Planta 1, o SEC foi de

2.346,9 kJ/kg, na Planta 5 o SEC foi de 1.036,0 kJ/kg, representando uma redução

de 55,8 %. A razão de recuperação r também apresentou uma elevação com a

extração de vapor no ponto 2. Isso se deve principalmente ao maior fluxo mássico

de destilado da planta com extração no ponto 2, que contribui para uma maior

recuperação.

A análise de custos revelou que a extração de vapor no ponto 2 resultou em uma

redução do WPC, mesmo com o efeito negativo da perda de potência do reator,

que foi contabilizado no cálculo do WPC. Esse resultado pode ser atribúıdo prin-

cipalmente à redução dos custos de capital e ao aumento da produção de água das

plantas com extração de vapor no ponto 2. Os menores custos de capital associados

às plantas com extração de vapor no ponto 2 foram influenciados principalmente

pelo menor tamanho dos trocadores de calor, pelo maior volume de produção de

destilado e pela maior razão de recuperação. Embora não tenha sido realizada uma

análise de sensibilidade dos parâmetros econômicos, como os custos da eletricidade

e dos equipamentos, os resultados sugerem que a extração de vapor de baixa pressão

da turbina pode ser uma alternativa viável para reduzir o custo de produção de

água.

A Figura 5.16 apresenta a relação entre a potência elétrica We e a produção

de água dessalinizada P para o acoplamento proposto com DCMD, considerando

diferentes ńıveis de extração (0 ≤ wP2 ≤ 100%). A Figura 5.16 também apresenta

uma comparação com outros acoplamentos utilizando o mesmo reator (módulo de 50

MWe do NuScale) e diferentes tecnologias de dessalinização, conforme os resultados

reportados por Ingersoll et al. [10]. Apesar do menor patamar de produção de

água, o acoplamento com DCMD apresentou uma perda de potência elétrica por

unidade de massa de água destilada inferior em relação a tecnologias como MED

e MSF, que operam com extrações de vapor de média (MP) e baixa pressão (LP).

Embora existam diferenças, como a temperatura e a pressão do vapor extráıdo e

o esquema de acoplamento, os resultados sugerem qualitativamente que a DCMD
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pode ser uma alternativa competitiva e viável para dessalinização utilizando calor

rejeitado e extração de vapor de baixa exergia, especialmente em cenários onde a

demanda por água dessalinizada é baixa e quando o proncipal propósito do reator é

a produção de energia elétrica.

Por fim, vale destacar que as extrações de água ĺıquida dos estágios finais da

turbina, embora constituam uma fonte adicional de calor rejeitado, foram desconsi-

deradas neste estudo devido à baixa contribuição de calor senśıvel para a produção

total de destilado, em geral inferior a 1 % em comparação com o calor latente dis-

ponibilizado pelo vapor.

Figura 5.16: Potência elétrica We em função da produção total de água destilada
P para o acoplamento proposto com DCMD e para o acoplamento com outras
tecnologias de dessalinização (Ingersoll et al. [10]).

5.5 Acoplamento com planta h́ıbrida de RO e

DCMD

Como descrito na Seção 4.2.3, no estudo da planta h́ıbrida RO + DCMD, foi

considerado um cenário de produção fixa na planta de RO, correspondente à vazão de

300.000 m3/d de água dessalinizada, como foi apresentado no estudo de verificação

(Tabelas 5.1 e 5.2). Esta produção apresenta uma demanda por energia elétrica de

43,7 MW de acordo com a simulação realizada neste trabalho, e uma demanda de
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50,0 MW de acordo com Ingersoll et al. [10]. Estes valores correspondem a 87,4% e

100%, respectivamente, da potência elétrica de um único núcleo do NuScale. Esta

produção representa, portanto, um reator totalmente, ou quase totalmente dedicado

à dessalinização. Por outro lado, devido à natureza elétrica da força motriz utilizada

na RO, o ciclo de potência do reator permanece inalterado, apresentando portanto a

mesma quantidade de calor rejeitado que no caso do acoplamento simples do reator

com DCMD. O objetivo da configuração de planta h́ıbrida estudada é portanto a

utilização do calor rejeitado pelo reator para incrementar a produção de água da

planta via DCMD e promover uma maior recuperação da água do efluente da RO,

reduzindo o volume da salmoura produzida.

Na Figura 5.17 é apresentada a vazão de alimentação da planta de DCMD em

função da razão de reciclo da planta de DCMD para duas diferentes razões de vazões

(va/vp = 1 e 3). Nesta análise, a efetividade da recuperação de calor foi mantida

fixa (ε = 0,75). Na Figura também são representadas as vazões de alimentação

da planta correspondentes aos diferentes valores de BDR (1,0; 0,5; 0,25; 0,1). A

interseção entre as retas de BDR e as curvas do sistema são denominadas pontos de

operação (de 1 a 7). Estes pontos representam as configurações necessárias da planta

de DCMD, em termos de reciclo e razão de vazões, para que uma determinada vazão

de efluente da RO seja processada pela planta de DCMD. Como pode ser observado

na Figura, o aumento da razão va/vp implica em uma maior vazão de alimentação

Qa−e, permitindo que uma maior razão de reciclo seja utilizada na planta de DCMD.

Na Tabela 5.5, são apresentados os parâmetros e os principais resultados obtidos

pelo modelo de acoplamento h́ıbrido desenvolvido. Como esperado, os valores de

GOR para va/vp = 1 apresentaram uma tendência a serem mais elevados, enquanto

para va/vp = 3, os valores de GOR aumentam à medida que a razão de reciclo

cresce, em correlação com a redução da BDR. No que diz respeito à recuperação de

água, nota-se que a redução da BDR aumenta a razão de recuperação da DCMD,

embora o efeito sobre a razão de recuperação global do processo seja bem menos

pronunciado, especialmente para o caso no qual va/vp = 1, onde praticamente não

foi observada alteração na razão de recuperação global da planta h́ıbrida. Este efeito

se dá devido à compensação entre dois efeitos contrários: o aumento da razão de

recuperação da DCMD e a redução da alimentação da planta de DCMD, resultando

em um aumento ĺıquido modesto da recuperação de água, para va/vp = 3, ou em

nenhum aumento significativo, para va/vp = 1.

Uma observação importante que pode ser feita a respeito da Tabela 5.5 é a com-

paração entre os pontos de operação com o mesmo BDR, por exemplo 1 e 5, 2 e

6, 3 e 7. Uma tendência geral foi observada no sentido que a redução da produção

decorrente do aumento da razão de vazões va/vp é consideravelmente menor que

o decréscimo da área de membrana Am do módulo. Por exemplo, comparando os
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Figura 5.17: Vazão de alimentação da planta de DCMD Qa−e em função da razão
de reciclo para diferentes valores de razão de vazões va/vp e razões de divisão da
salmoura BDR, considerando ε = 0,75.

pontos de operação 3 e 7, a produção diminuiu de 1634,6 para 1560,2 m3/d, repre-

sentando um decréscimo de 4,55%. Por outro lado, a área de membrana diminuiu

de 49.697,6 para 37.729,3 m2, uma redução de 24%. Este resultado indica que o

aumento da razão de vazões va/vp permite a operação com uma razão de reciclo

mais elevada, reduzindo a área de membrana causando uma perda em proporção

substancialmente menor na produção de água.

Por fim, os resultados indicaram que o acoplamento h́ıbrido com RO + DCMD

utilizando calor rejeitado pelo reator foi capaz de elevar a produção total do aco-

plamento com RO em uma faixa de 0,34 a 0,54%, considerando os parâmetros da

planta investigados na Figura 5.17 e Tabela 5.5, resultando em um incremento da

recuperação de água global da planta entre 0,17 a 0,27%. Neste estudo, entretanto,

foi considerada uma vazão de produção de RO elevada. Porém, como pode ser visto

na Tabela 5.5, caso a produção da planta de RO fosse menor, o acoplamento com

DCMD poderia fornecer uma recuperação adicional mais significativa. Por exemplo,

para uma planta de RO que produz 30.000 m3/d de água dessalinizada, a integração
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Tabela 5.5: Parâmetros e resultados obtidos para diferentes configurações de plantas
h́ıbridas e diferentes pontos de operação.

Ponto 1 2 3 4 5 6 7

va/vp 1 1 1 3 3 3 3

ε 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75

BDR 0,5 0,3 0,1 1,0 0,5 0,3 0,1

Qa−e (m
3/s) 1,74 0,87 0,35 3,47 1,74 0,87 0,35

R 1,10 3,19 9,58 0,61 2,72 7,19 23,80

GORDCMD 0,40 0,41 0,41 0,26 0,30 0,33 0,39

Am,DCMD (m2) 48.324,7 49.108,6 49.697,6 24.728,8 28.430,3 31.424,1 37.729,3

PRO (m3/d) 300.000,0 300.000,0 300.000,0 300.000,0 300.000,0 300.000,0 300.000,0

PDCMD (m3/d) 1.597,8 1.621,0 1.634,6 1.025,7 1.178,5 1.301,2 1.560,2

Pglobal (m
3/d) 301.597,8 301.621,0 301.634,6 301.025,7 301.178,5 301.301,2 301.560,2

rRO 50% 50% 50% 50% 50% 50% 50%

rDCMD 1,08% 2,16% 5,44% 0,35% 0,80% 1,76% 5,34%

rglobal 50,27% 50,27% 50,27% 50,17% 50,20% 50,22% 50,27%

com DCMD seria capaz de fornecer uma recuperação adicional de até 5,44%, au-

mentando a produção global da planta proporcionalmente a este mesmo fator, como

evidenciado na Tabela 5.5 para BDR = 0,1.

Os resultados obtidos para o acoplamento h́ıbrido RO + DCMD indicam

tendências semelhantes às observadas no acoplamento simples com DCMD, suge-

rindo que a integração do SMR com DCMD pode ser uma alternativa viável em

cenários de menor demanda de produção de água, especialmente quando a geração

de energia elétrica constitui o principal objetivo do reator.

5.6 Discussões gerais

Esta seção apresenta uma discussão geral e concisa abordando aspectos dos pro-

blemas f́ısicos investigados e do modelo adotado.

5.6.1 Problemas f́ısicos

Foram estudados dois tipos de acoplamento com o SMR: (i) com planta de

DCMD e (ii) com planta h́ıbrida de RO + DCMD.

Em ambas as aplicações, foi considerado o acoplamento direto entre o circuito

secundário do SMR e a planta de DCMD. No caso do acoplamento h́ıbrido, foi

considerada a alimentação da planta de RO pela energia elétrica gerada pelo próprio
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SMR, embora a análise se aplique ao cenário na qual a eletricidade seja fornecida

por uma fonte externa.

Uma discussão importante é sobre a hipótese do acoplamento direto. Como foi

mencionado na Seção 3.1, a maioria dos acoplamento estudados entre reatores nu-

cleares e plantas de dessalinização levaram em consideração o acoplamento indireto,

isto é, com circuito intermediário. O principal motivo para esta configuração de

acoplamento é a segurança, pois em um acoplamento indireto há uma barreira adi-

cional de proteção contra vazamentos, tanto da planta de dessalinização para o SMR

quanto o inverso. O acoplamento indireto é muito comum na literatura, pois a mai-

oria das aplicações estudadas envolve a extração de vapor de média ou alta pressão.

Neste caso, existe um maior risco de vazamento de vapor do circuito secundário do

SMR para a planta de dessalinização. Entretanto, no caso do acoplamento proposto

nesta tese, duas situações favorecem o acoplamento direto ao invés do indireto: (i)

extração de vapor de baixa pressão (LP) do circuito secundário do SMR (abaixo

da pressão atmosférica de operação da planta de DCMD), mitigando portanto o

risco de vazamento do circuito secundário para a planta de dessalinização, e (ii)

a baixa eficiência térmica da DCMD. Ao contrário da maioria dos acoplamentos

térmicos estudados na literatura, que utilizam tecnologias de alta eficiência térmica

(tipicamente envolvendo operações em multiestágios, como MSF e MED), no caso

da MD, um circuito intermediário implicaria em uma maior diferença de tempera-

tura mı́nima entre o vapor extráıdo e a alimentação salina da planta de MD. Essa

condição resultaria em uma perda de eficiência significativa no processo e por este

motivo, considerou-se o acoplamento direto como ideal para as aplicações desenvol-

vidas nesta tese.

Devido à configuração de acoplamento direto estudada, à efetividade relativa-

mente alta (ε = 0,75) requerida pelos trocadores de calor e às elevadas áreas de

troca térmica, especialmente no caso da recuperação de calor rejeitado, recomenda-

se o uso de trocadores de calor compactos, como de placas, de tubos de calor, ou

do tipo PCHE. Esses trocadores podem ser empregados tanto como condensadores

de acoplamento, quanto como recuperadores de calor na planta de DCMD, embora

os do tipo PCHE sejam ideais para o condensador de acoplamento. Além de se-

rem ideais para aplicações que envolvem recuperação de calor rejeitado [125], os

trocadores do tipo PCHE oferecem uma segurança maior contra vazamentos, pois

apresentam maior resistência mecânica que os trocadores de calor convencionais,

além de uma seção transversal de escoamento muito menor por canal (da ordem de

1/100 em comparação com trocadores tradicionais), minimizando substancialmente

a gravidade de um potencial vazamento [72].

No que diz respeito ao módulo de DCMD, embora a investigação nesta tese tenha

sido realizada partindo de um módulo laboratorial, foi observado que os parâmetros
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de construção, as caracteŕısticas da membrana e as condições operacionais são com-

paráveis aos encontrados em módulos comerciais de DCMD do tipo fibras ocas

[126, 127]. Contudo, foi observada uma diferença significativa: os referidos módulos

comerciais são projetados para um fluxo de destilado consideravelmente maior do

que os valores obtidos para as configurações otimizadas apresentadas nesta tese,

que variam em média de 3 a 6 kg/m2h, em contraste com a faixa de 1 a 2 kg/m2h

estudada. Além disso, observou-se que esses módulos comerciais apresentam uma

faixa de valores de GOR mais baixa (tipicamente abaixo de 0,2, desconsiderando a

recuperação de calor, que é externa ao módulo). Isso sugere que, na maioria das

aplicações industriais, o tamanho do módulo, e a área total da membrana sejam mais

importantes do que o consumo energético da MD, embora seja posśıvel ajustar os

parâmetros operacionais dos módulos conforme as necessidades espećıficas de cada

aplicação.

Por fim, a representação do módulo de DCMD adotada nesta tese, como um

único grande módulo, foi uma escolha feita para simplificar a análise da planta de

dessalinização. No entanto, a mesma quantidade de destilado poderia ser produzida

utilizando uma bateria de módulos menores, dispostos em paralelo e operando com as

mesmas propriedades intensivas e extensivas do módulo único estudado (exceto rc e

Nf ), incluindo o comprimento do módulo e os gradientes térmicos e de concentração.

Dessa forma, os perfis térmicos ao longo dos módulos permanecem equivalentes,

garantindo que o comportamento da transferência de calor e massa não seja alterado.

A principal diferença entre os arranjos reside no fato de que, ao se utilizar uma

bateria de módulos, a razão entre a área do casco e o volume do módulo aumenta,

resultando em um incremento na perda de carga à medida que mais módulos são

combinados em paralelo.

5.6.2 Modelo f́ısico-matemático

O modelo f́ısico-matemático desenvolvido para a representação do módulo de

DCMD apresentou resultados em concordância com a literatura, tanto para o fluxo

mássico de destilado do módulo quanto para a perda de carga. Foi observada uma

pequena discrepância na predição do fluxo mássico de destilado para altas tempera-

turas e uma discrepância significativa na predição da perda de carga do escoamento

no casco que compõe o módulo de DCMD. Neste último caso, o modelo subesti-

mou a perda de carga, e essa discrepância foi atribúıda à formação de vórtices e

recirculações no casco. Presume-se que essa perda de carga adicional possa ser mi-

nimizada na prática por meio de alterações geométricas no módulo de DCMD, como

o uso de defletores, otimização dos bocais, dentre outras. Por esse motivo, além da

simplicidade e da adoção desse modelo simplificado de perda de carga por outros
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autores, ele foi considerado satisfatório para a aplicação estudada.

Foi observado que o fenômeno da polarização da concentração foi despreźıvel em

todas as configurações de módulo estudadas, incluindo aquelas utilizadas no acopla-

mento h́ıbrido, onde a salinidade é mais alta. O maior coeficiente de polarização

médio da membrana (CPC) observado em todas as configurações de acoplamento

estudadas nesta tese, incluindo acoplamentos simples e h́ıbridos, foi de 1,007. Esses

valores estão de acordo com outros estudos teóricos e experimentais sobre a DCMD,

nos quais o efeito da polarização da concentração foi considerado despreźıvel, mesmo

em aplicações próximas ao limite de saturação da solução [53, 59, 99].

Com relação à simplificação adotada nas Eqs. 4.43 e 4.44, nas quais o termo da

energia devido ao fluxo mássico de destilado foi desprezado, observou-se que este

termo, presente nas Eqs. 4.45 e 4.46 apresentou uma contribuição inferior a 3,2%

na variação total da temperatura das fases ao longo do módulo considerando o caso

limite no qual a vazão mássica total de destilado ao longo do módulo é mais elevada

dentre os casos estudados nesta tese, isto é, para a planta com extração total de

vapor no ponto 2, com va/vp = 10, L∗ = 7, r∗fi = 2,0, R = 100 e ε = 0,75. Portanto,

esta simplificação do modelo foi considerada válida para o domı́nio paramétrico

estudado nesta tese.

No que diz respeito à implementação do modelo no Wolfram Mathematica, o

tempo computacional variou significativamente entre as simulações. De modo geral,

o comprimento do módulo foi a variável mais cŕıtica nesse aspecto, pois módulos

mais longos exigiram um maior tempo de processamento. Apesar disso, o tempo

computacional necessário para rodar o modelo foi considerado moderado. Para

ilustrar isso, a otimização completa do modelo levou aproximadamente 65 horas

em um computador equipado com um processador Intel Core i9-9900K, 32 GB de

memória RAM, SSD de 512 GB e sistema operacional Windows 10. Além disso,

para otimização do tempo computacional, foi utilizada a função de paralelização

ParallelMap do Wolfram Mathematica.
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Caṕıtulo 6

Conclusões e Sugestões

Nesta tese, foi investigado o acoplamento direto de um SMR do tipo iPWR com

plantas de dessalinização por DCMD (acoplamento simples) e por RO e DCMD

(acoplamento h́ıbrido). Para isso, foi desenvolvido um modelo termo-hidráulico

para a simulação tanto dos módulos individuais de RO e DCMD quanto das plantas

integradas nas diferentes configurações de acoplamento. Dentre os principais achados

desta pesquisa destacam-se:

• O acoplamento otimizado do SMR com a planta de DCMD foi capaz de produ-

zir até 3.810 m3/d de água destilada sem gerar nenhuma perda de potência no

reator. Quando considerou-se a extração de vapor de baixa pressão da turbina,

foi posśıvel gerar até 8.832 m3/d, com uma queda de potência correspondente

de 2,28 MWe.

• O acoplamento do SMR com a DCMD se mostrou competitivo em relação às

tecnologias convencionais de dessalinização, como MED eMSF, principalmente

para cenários de baixa demanda de água dessalinizada e quando o principal

propósito do reator é a geração de energia elétrica.

• Foi observado que uma maior produção da planta de DCMD está, de maneira

geral, associada a uma maior área total de membrana e, consequentemente,

a um maior módulo de DCMD. Por consequência, o projeto deste tipo de

acoplamento deve levar em conta a importância relativa de cada uma dessas

variáveis.

• Para o acoplamento com DCMD, foram observados maiores valores de

produção e área total de membrana para módulos de DCMD mais longos

operando a razões de vazões mais baixas, devido à recuperação de calor si-

multânea das correntes de sáıda da alimentação e do permeado, que só foi

posśıvel nestas condições.
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• Para o acoplamento h́ıbrido com RO + DCMD, foi observado que os módulos

de DCMD que apresentam maiores razões de vazão podem operar com maio-

res razões de reciclo e, portanto tendem a apresentar maiores razões de recu-

peração.

A pesquisa desenvolvida nesta tese avaliou a viabilidade dos acoplamentos e

concluiu que a DCMD é uma tecnologia promissora para a dessalinização nuclear,

aproveitando fontes de baixa exergia dispońıveis em SMRs, como o calor rejeitado

pelo reator, sendo capaz de atender uma demanda baixa de água dessalinizada,

tipicamente abaixo de 10.000 m3/d, gerando pouca ou nenhuma perda de potência

do reator. Além disso, a DCMD também se mostrou uma alternativa viável para

o reprocessamento do efluente da RO, reduzindo o descarte de ĺıquidos no meio

ambiente.

Apesar dos resultados promissores, os acoplamentos estudados apresentaram li-

mitações, como as grandes áreas de membrana necessárias para obter uma maior

eficiência, principalmente para a recuperação exclusiva do calor rejeitado, assim

como a necessidade de um sistema de recuperação de calor de alta efetividade, re-

sultando em perdas de carga significativas.

Em śıntese, a pesquisa realizada nesta tese cumpriu o objetivo de avaliar a viabi-

lidade da aplicação da MD como tecnologia de dessalinização nuclear, abordando os

aspectos f́ısicos, operacionais, tecnológicos e de modelagem que fundamentam essa

aplicação. Espera-se que os resultados obtidos nesta pesquisa sirvam como base

para investigações futuras, contribuindo para o avanço das tecnologias de dessali-

nização nuclear e possibilitando a cogeração de energia elétrica e água dessalinizada

em SMRs de forma mais eficiente e sustentável.

6.1 Sugestões para trabalhos futuros

Dentre as posśıveis contribuições futuras para a continuação desta pesquisa

sugere-se:

• a investigação de configurações alternativas da MD no acoplamento com o

SMR, como AGMD, VMD e MD multiestágio, com o objetivo de otimizar a

eficiência do sistema;

• a investigação do acoplamento com o SMR em um sistema com zero descarte

de ĺıquidos (ZLD), como o acoplamento h́ıbrido RO+MD+PRO ou RO+MD

com cristalização;

• a investigação da integração com tecnologias renováveis de geração de ener-

gia, como eólica e solar, buscando reduzir o consumo espećıfico de energia do
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processo;

• a análise do impacto do seguimento de carga térmica do SMR na operação

da planta de dessalinização, considerando oscilações sazonais na demanda de

energia e de água;

• o desenvolvimento de modelos econômico-financeiros para avaliar a viabili-

dade do acoplamento do SMR com DCMD e com RO+DCMD, considerando

diferentes cenários de demanda e custo energético;

• a análise da cogeração de energia elétrica, água dessalinizada e hidrogênio por

meio da integração com eletrolisadores;

• análise da cogeração em SMRs avançados de 4ª geração, incluindo ciclos de

potência alternativos.
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[1] IAEA. Small Modular Reactors - Advances in SMR Developments. Vienna,

International Atomic Energy Agency, 2024.

[2] MISTRY, K. H., LIENHARD, J. H. “Generalized least energy of separation for

desalination and other chemical separation processes”, Entropy, v. 15,

pp. 2046–2080, 5 2013. doi:10.3390/e15062046.

[3] MILLER, J. E. Sandia National Laboratories (SNL), “Review of Water Resour-

ces and Desalination Technologies”, 2003.

[4] TOUATI, K., TADEO, F. “Green energy generation by pressure retar-

ded osmosis: State of the art and technical advancement—review”,

International Journal of Green Energy, v. 14, pp. 337–360, 3 2017.

doi:10.1080/15435075.2016.1255633.

[5] COMITE, A., PAGLIERO, M., COSTA, C. Current Trends and Future De-

velopments on (Bio-) Membranes: Membrane Technology for Water and

Wastewater Treatment - Advances and Emerging Processes. 1 ed, United

States, Elsevier, 2020.
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Dispońıvel em: <https://www.iaea.org/sites/default/files/18/

07/detop2-beta.zip>. Acessado em: 12 de setembro de 2023, 22:16

(GMT-3).

[36] FINDLEY, M. E. “Vaporization through porous membranes”, Industrial and

Engineering Chemistry Process Design and Development, v. 6, pp. 226–

230, 4 1967. doi:10.1021/i260022a013.

[37] SAMPAIO, P. A. B., ALVES, L. F. R., MOREIRA, M. L. “Cogeneration

of electricity and water using a small PWR of 75 MW(th) coupled to a

DCMD desalination system with heat recovery”, Proceedings of the 19th

Brazilian Congress of Thermal Sciences and Engineering - ENCIT 2022,
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2017.

[51] BODELL, B. “Distillation of saline water using silicone rubber membrane”.

United States patent, 1968.

[52] AL-OTHMAN, A., DARWISH, N. N., QASIM, M., et al. “Nuclear desalina-

tion: a state-of-the-art review”, Desalination, v. 457, pp. 39–61, 5 2019.

doi:10.1016/j.desal.2019.01.002.

[53] CURCIO, E., DRIOLI, E. “Membrane distillation and related operations

— a review”, Separation Purification Reviews, v. 34, pp. 35–86, 2005.

doi:10.1081/SPM-200054951.
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[78] JÖNSSON, A.-S., WIMMERSTEDT, R., HARRYSSON, A.-C. “Membrane

distillation - a theoretical study of evaporation through microporous mem-

branes”, Desalination, v. 56, pp. 237–249, 1 1985. doi:10.1016/0011-

9164(85)85028-1.

148

https://doi.org/10.1205/026387600527626
https://doi.org/10.1016/j.applthermaleng.2019.113759
https://doi.org/10.1016/j.desal.2012.07.004
https://doi.org/10.1016/j.desal.2006.03.554
https://doi.org/10.1016/j.desal.2013.11.004
https://doi.org/10.1504/IJND.2007.013547
https://doi.org/10.1016/j.desal.2017.03.018
https://doi.org/10.1016/0011-9164(83)87030-1
https://doi.org/10.1016/0011-9164(85)85028-1
https://doi.org/10.1016/0011-9164(85)85028-1


[79] DRIOLI, E., WU, Y. “Membrane distillation : An experimental study”, Desa-

lination, v. 53, pp. 339–346, 1 1985. doi:10.1016/0011-9164(85)85071-2.

[80] HANBURY, W. T., HODGKIESS, T. “Membrane distillation - an assessment”,

Desalination, v. 56, pp. 287–297, 1 1985. doi:10.1016/0011-9164(85)85032-

3.

[81] ANDERSSON, S.-I., KJELLANDER, N., RODESJÖ, B. “Design and field
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