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O uso de reatores nucleares para dessalinizagao vem ganhando crescente des-
taque, sobretudo os pequenos reatores modulares (SMRs), que apresentam carac-
teristicas favoraveis a cogeracao. Apesar dos estudos sobre tecnologias convencionais
de dessalinizacao nuclear, ha uma escassez de pesquisas focadas no reaproveitamento
do calor rejeitado. Neste contexto, a destilagdo por membranas (MD) surge como
uma alternativa promissora. Esta tese analisa o acoplamento do reator NuScale
com: (i) uma planta de destilagdo por membranas de contato direto (DCMD) e (ii)
uma planta hibrida de osmose inversa (RO) e DCMD. O modelo de meio poroso
usado para a simulacao do médulo de DCMD foi validado a partir de dados experi-
mentais, enquanto o modelo da planta de RO foi verificado com dados da literatura.
A andlise de sensibilidade identificou a porosidade da membrana, a velocidade da
alimentacao, o comprimento do médulo e o raio da fibra como principais influencia-
dores do GOR, um indicador da eficiéncia térmica da dessalinizacao, e da area total
de membrana (A,,). Estudou-se o efeito destes parametros, e também da razao de
reciclo (R) e da efetividade de recuperagao de calor (¢). Foram realizadas andlises de
otimizagao uni e multivariadas, tendo como fungoes objetivo o GOR e a A,,, além
de uma analise de custo simplificada considerando as configuragoes otimizadas. A
otimizacao mostrou que a DCMD pode produzir até 3.810 m*/d apenas com calor
rejeitado, ao custo de $ 10,19/m?, sem perda de poténcia do reator. Com extragao
de vapor de baixa pressdo, a produgido sobe para 8.832 m3/d, a $ 3,98/m3, com
uma perda de 2,28 MWe. No acoplamento hibrido, o aumento da razao de vazoes

favoreceu a recuperacao adicional de agua com menor area de membrana.
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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 (A,,). The effects of these
parameters, as well as the recycle ratio (R) and heat recovery effectiveness (g), were
studied. Single and multiobjective optimization analyses were carried out, using
GOR and A, 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 m?®/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 m?/d,
at $ 3.98/m?, 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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Capitulo 1

Introducao

Segundo aponta o relatério de 2022 do Férum Econémico Mundial [31], que mo-
nitora a percepcao de risco da sociedade, a mudanca climatica é atualmente o risco
mais severo a humanidade. Entre os dez riscos que compoem este ranking, também
aparecem outros fatores socio-ambientais, como a crise de producao de recursos
naturais e a perda da biodiversidade [31]. Considerando as projegoes do Painel In-
tergovernamental sobre Mudangas Climéticas (IPCC, do Inglés) [32], a mudanga do
clima ja estd afetando a seguranca hidrica em diversas regioes do planeta. Periodos
de seca cada vez mais longos ameacam a disponibilidade da agua, enquanto no outro
extremo, precipitagoes extremas e enchentes mais frequentes ameacam a qualidade
dos recursos hidricos [32]. O aumento do estresse hidrico, associado ao crescimento
da populagao mundial, projetado em até 57 % até 2100 pela Organizacao das Nagoes
Unidas (ONU) [33], vem impulsionando a comunidade cientifica a buscar alterna-
tivas cada vez mais sustentaveis para a dessalinizacao da agua dos oceanos, que
correspondem a 97,5 % de toda a dgua no planeta.

Paralelamente, o desenvolvimento dos reatores modulares pequenos, ou SMRs
(sigla em inglés para small modular reactors) vem crescendo devido as suas princi-
pais vantagens: elevada seguranca e construgao mais simples. Apds o acidente de
Fukushima, a percep¢ao mundial sobre a energia nuclear foi abalada, resultando em
uma série de desinvestimentos no setor. A producao de energia por fontes renovaveis,
como edlica, solar e geotérmica, cresceu bastante nas tltimas décadas, porém, devido
a oscilacao das condigoes naturais e as limitacoes tecnolégicas das baterias atuais
em estocar energia em larga escala, estas fontes energéticas sao capazes de suprir
apenas uma parcela da demanda total da populagao. Devido a este motivo e ao com-
promisso dos paises em reduzir a emissao de gases de efeito estufa, a energia nuclear
vem recuperando aos poucos a confianca dos legisladores em todo o mundo. Com a
crise energética que se intensificou no mundo em 2022, principalmente no continente
europeu, devido a crise geopolitica com a Russia, que ¢ um dos principais produtores

mundiais de combustiveis fosseis, espera-se que haja uma aceleracao no desenvolvi-



mento de reatores nucleares modernos nos préximos anos, em grande parte SMRs,
que representam uma revolucao nao s na tecnologia, como também no modelo de
negécios no setor nuclear. Com projetos menores e mais baratos, embora nao sejam
tao econdomicos quanto os reatores tradicionais, os SMRs sao mais atrativos para
investidores e podem servir como ferramentas para politicas publicas sociais, ja que
podem ser construidos em regides remotas, promovendo o fornecimento continuo de
energia elétrica, calor, 4gua dessalinizada, dentre outros possiveis produtos, sendo a
proporcao de cada um destes e a quantidade total de médulos reatores por instalagao

adaptadas para atender as necessidades da comunidade local.

1.1 Dessalinizacao nuclear

A producao de dgua dessalinizada com reatores nucleares é um exemplo de co-
geracao, que é o termo comumente empregado para descrever a conversao de parte
da energia gerada na usina de poténcia em um determinado produto nao elétrico,
como por exemplo dgua dessalinizada, aquecimento, hidrogénio, etc. O termo dessa-
linizagao nuclear foi definido pela Agéncia Internacional de Energia Atomica (IAEA,
do inglés International Atomic Energy Agency) e consiste no acoplamento de uma
planta de dessalinizacao ao circuito secundario de um reator nuclear. O emprego
da dessalinizacao nuclear iniciou-se na década de 1970 e se intensificou a partir da
década de 2010. Atualmente os lideres do setor sao Cazaquistao, India e Japao,
porém outros paises, como Africa do Sul, Arabia Saudita, Argentina, China, Coreia
do Sul, Egito, Estados Unidos, Paquistao e Russia, desenvolveram recentemente ou
estao desenvolvendo projetos na area. As principais tecnologias de dessalinizagao
empregadas atualmente sdo: flash multiestdgio (MSF, do inglés), destilagao por
multiplos efeitos (MED, do inglés) e osmose inversa (RO, do inglés). Estas tecnolo-
gias podem ser usadas de maneira exclusiva ou combinada, dependendo da demanda
local e também das caracteristicas termo-hidraulicas do acoplamento com o reator.
Inicialmente as técnicas de destilagao, ou térmicas, (MSF e MED) eram empregadas
mais comumente, porém, com o avanco das tecnologias de fabricacao de membranas,
a osmose inversa, que ¢ uma técnica de separagao mecanica, tornou-se a tecnologia
mais utilizada para dessalinizacao em todo o mundo. Isto se deve a maior eficiéncia
energética da RO com relacao as técnicas térmicas, uma vez que a energia livre de
Gibbs necessaria para a separagao mecanica da agua e do sal (Ags., =~ 2,7 kJ/kg) é
muito inferior & energia necesséria para a evaporagao da dgua (Ah,q, ~ 2400 kJ/kg)
[17]. A principal desvantagem da osmose inversa é a qualidade do produto, que apre-
senta maior teor de sais, em comparacao com o produto das técnicas de destilagao.
Além disso, a osmose inversa nao é adequada para o processamento de aguas com

alto teor de sais e também gera uma alta quantidade de residuos (dgua com elevado



teor de sais) que precisam em geral ser tratados antes de serem devolvidos ao meio
ambiente.

Visando dar suporte aos paises que desejam avaliar a dessalinizagao como opc¢ao
de cogeracao, a TAEA lancou dois aplicativos que possibilitam realizar analises ter-
modinamicas, economicas e de otimizagdo de acoplamentos entre usinas (nao sé
nucleares) e plantas de dessalinizacao de diferentes tipos. Os aplicativos em questao
sao o DEEP (Desalination Economic Evaluation Program) [34] e o DE-TOP (De-
salination Thermodynamic Optimization Program) [35]. Neles é possivel estimar a
capacidade total de produgao de dgua, a perda de poténcia elétrica resultante do aco-
plamento térmico com a planta de dessalinizacao, dentre outras varidveis. Por serem
simples e objetivos, estes aplicativos sao utilizados em grande parte dos estudos em
dessalinizagao nuclear. Neles sao contempladas as principais tecnologias utilizadas
em dessaliniza¢ao nuclear (MSF, MED e RO). A destilagdo por membranas (MD),
que é o objeto de estudo desta proposta de tese, apesar de ser considerada uma tec-
nologia em ascencao, nao consta na lista de tecnologias disponiveis nos aplicativos
DEEP e DE-TOP. Uma das principais razoes para tal, é a escassez de estudos na

literatura cientifica que investigam a aplicacao da MD na dessalinizagao nuclear.

1.2 Destilacao por membranas

A técnica de destilagao por membranas (MD) foi proposta por Findley em 1967
[36] e consiste na extragao da dgua de uma fase salina (alimentacdo) para uma fase
livre de sais (permeado). O meio que separa as duas fases, por onde o vapor é
transportado, depende da configuracao de MD que é utilizada. A configuracao mais
simples, e também mais encontrada na pratica é a destilagao por membranas de con-
tato direto, ou DCMD (sigla em inglés para direct contact membrane distillation),
onde as fases encontram-se separadas por uma membrana hidrofébica com poros por
onde o vapor de agua flui devido ao gradiente de pressao parcial que existe ao longo
da espessura da membrana, como mostra a Figura [1.1

A MD pode ser utilizada em diversas aplicagoes industriais, como no tratamento
de efluentes, concentracao de solucoes em geral e dessalinizacao. Apesar disso, a
MD nao é comumente utilizada na industria para a dessalinizagao de agua em larga
escala. Isso se deve principalmente a sua baixa eficiéncia comparada com a RO, que é
a principal técnica de dessalinizacao em larga escala, e com as tecnologias térmicas de
dessalinizagao em multiplos estagios, como MSF e MED. Porém, a sinergia entre trés
fatores contribuiu para um aumento expressivo no nimero de trabalhos recentes em
MD: (i) o avanco de tecnologias de fabricacao de membranas hidrofébicas contribuiu
para que a eficiéncia termodinamica do processo aumentasse significativamente; (ii)

por ser uma técnica compativel com fontes de calor de baixa exergia, tornou-se uma
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Figura 1.1: Esquema da destila¢gdo por membranas de contato direto (DCMD) em
contracorrente.

alternativa proeminente para a recuperagao do calor que seria rejeitado para o meio
ambiente em centrais de poténcia e plantas quimicas; (iii) por ser uma técnica de
baixa sensibilidade a salinidade da alimentacao, a MD pode ser utilizada para reduzir
o teor de dgua nos efluentes de plantas de dessalinizagao, reduzindo assim os custos
com o tratamento dos residuos e produzindo ainda mais agua. De forma resumida,
os avangos na tecnologia de membranas e a necessidade de aprimorar os processos
convencionais tornaram a destilacao por membranas uma alternativa potencial para

diversas aplicacoes industriais, incluindo a dessalinizacao.

1.3 Motivacao

Em virtude das vantagens mencionadas na se¢ao anterior, observou-se uma cres-
cente de estudos na area de destilagao por membranas, especialmente na tltima
década. A maioria destes estudos aborda diferentes configuragoes da MD (que serao
discutidas detalhadamente no Capitulo , diferentes técnicas de fabricacao e tra-
tamento de membranas e, em menor escala, diferentes aplicagoes da MD, como por
exemplo em plantas solares, para concentracao de solugoes, etc.

Embora existam alguns trabalhos recentes que investigam a MD como tecno-
logia de dessalinizagao nuclear, mais especificamente a DCMD [I8] 37], este tema
permanece ainda muito pouco explorado. Nao foram encontrados trabalhos que in-
vestigassem, por exemplo, a dessalinizacao via MD utilizando exclusivamente o calor
rejeitado pelo reator.

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

técnicas convencionais de dessalinizagao nuclear (MSF, MED e RO). Além disso,



a demanda por agua potavel é elevada em grande parte dos provaveis locais de
implementacao dos SMRs, ja que estes reatores sao comumente projetados para
atender comunidades em &dreas remotas e com escassez de recursos. Considerando
este cenario, observou-se a oportunidade de utilizacao da MD para a cogeracao de
eletricidade e agua dessalinizada em SMRs utilizando tanto o calor rejeitado pelo

reator quanto também considerando a extracao de vapor de baixa pressao da turbina.

1.4 Objetivo

O objetivo geral desta tese é analisar o acoplamento entre um SMR, (NuScale)
e uma planta de dessalinizacao por MD, isoladamente ou combinada com a RO,
utilizando tanto o calor rejeitado pelo reator quanto o vapor extraido da turbina do

reator. Os objetivos especificos da tese sao:

e simular o acoplamento com DCMD do reator NuScale, que é atualmente um
dos SMRs mais avancados em termos de projeto, utilizando exclusivamente o

calor rejeitado pelo reator;

e avaliar o impacto da extracao total e parcial de vapor de baixa pressao da

turbina do reator no desempenho do acoplamento térmico;

e investigar a influéncia dos principais parametros termo-hidraulicos sobre a

eficiéncia térmica e a area total de membrana requerida pelo processo;

e realizar a comparacao entre o processo de dessalinizacao por MD e por meio

de outras técnicas convencionalmente utilizadas em dessalinizacao nuclear;

e simular a aplicagao na dessalinizacao combinando RO e MD em série e analisar

suas vantagens em comparac¢ao com a utilizagao das técnicas isoladas.

e Analisar o custo de produgao da dgua considerando os dois cenarios estudados:
dessalinizagao exclusivamente com o calor rejeitado e com extracao de vapor

de baixa pressao da turbina.

1.5 Organizacao do texto

No Capitulo 1, foram apresentados a introducao ao tema da tese e os objetivos.
No Capitulo 2, sera apresentada a fundamentagao tedrica dos principais temas
relacionados a esta tese, como SMRs e técnicas de dessalinizagao, com enfoque na

fenomenologia da MD.



No Capitulo 3, sera apresentada a revisao bibliografica, analisando a producao
cientifica relacionada a dessalinizacao nuclear e, mais detalhadamente, a destilagao
por membranas (MD).

No Capitulo 3, serao apresentados os problemas fisicos e o modelo fisico-
matematico utilizado.

No Capitulo 4, serao apresentados a verificacao e validagao dos modelos utiliza-
dos, os resultados obtidos e as discussoes.

Finalmente, no Capitulo 5, serao apresentadas as conclusoes e as sugestoes para

trabalhos futuros.



Capitulo 2
Fundamentacao Tedrica

Este capitulo apresenta os conceitos fundamentais essenciais para o desenvol-
vimento desta tese, abordando os seguintes temas: pequenos reatores modulares

(SMRs), dessalinizacao, destilagdo por membranas e escoamento em meios porosos.

2.1 Pequenos reatores modulares

Pequenos reatores modulares (SMRs, do inglés small modular reactors) sdo uma
classe de reatores nucleares que sao caracterizados pelo seu tamanho compacto, com
capacidade de geracao elétrica de até 300 MWe, e sua construgao modular, isto é,
apresentam construcao em modulos, possibilitando a operacao tanto de um tnico
reator (médulo) quanto de uma central nuclear com multiplos reatores (médulos).
Devido a essas caracteristicas, os médulos de SMRs sao projetados para serem cons-
truidos sob demanda em fébricas e transportados para o local de operacao, fazendo
com que os SMRs sejam substitutos ideais para usinas termoelétricas tradicionais,
podendo contribuir para o processo de descarbonizagao do setor energético [3§].

Os SMRs também sao reconhecidos pela sua elevada seguranca, que é garantida
pela utilizagao de sistemas de seguranca passiva, isto €, sistemas de seguranca que
apresentam componentes passivas, que se baseiam em forcas naturais, como gra-
vidade e conveccao natural, dispensando portanto a atuacao humana ou de fontes
externas de energia. Além disso, SMRs destacam-se por sua flexibilidade de geracao
de energia. Além de a maioria dos projetos de SMRs apresentarem capacidade de
seguimento de carga, ou seja, de ajustar a poténcia gerada pelo reator conforme a de-
manda, a energia produzida pode ser utilizada para diversos fins. Isso porque grande
parte dos SMRs sao considerados apropriados para cogeragao nuclear, permitindo
a producao de multiplos produtos, como energia elétrica, calor para aquecimento
distrital ou industrial, dgua dessalinizada, hidrogénio, entre outros [39).

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

SMRs encontra-se ainda em desenvolvimento, com variados niveis de maturidade
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tecnologica. Até o momento apenas dois SMRs encontram-se em operacgao, o reator
russo KLT-40S e o reator chines HTR-PM. Além disso, quarto SMRs encontram-se
em estdgio avangado de constru¢ao na Argentina, Rissia e China [38] [40].

As tecnologias de SMRs podem variar muito. Por exemplo, os projetos em
desenvolvimento incluem reatores rapidos e térmicos, arrefecidos a agua, gas, me-
tal liquido e sal fundido, além de diferentes tamanhos, desde microrreatores (com
poténcia térmica de até 30 MWt) até SMRs de poténcia elétrica mais alta (préxima
do limite superior de 300 MWe). Por esse motivo, as aplicagdes dos SMRs sao
também variadas e incluem geragao de energia em terra, no mar (na superficie ou
no leito marinho), geragdo de um ou mais produtos (elétricos ou nao elétricos),
integragao com outras fontes de energia, por exemplo, renovéveis [38, [40].

No cendrio nacional, destaca-se o desenvolvimento do Labgene (Laboratério de
Geragao de Energia Nucleoelétrica), projeto conduzido pela Marinha do Brasil que
consiste em um reator nuclear do tipo PWR compacto, projetado para operar com
poténcia térmica de 48 MW. Seu principal objetivo é a qualificacao da planta nuclear
embarcada que serd utilizada no futuro Submarino Convencionalmente Armado com
Propulsao Nuclear (SCPN). O reator encontra-se atualmente na fase final de mon-
tagem eletromecanica do bloco do reator. O inicio do comissionamento esta previsto
para 2026.

2.1.1 Reator NuScale

Nesta tese, o reator NuScale foi selecionado como objeto de estudo por trés prin-
cipais razoes: (i) trata-se de um reator resfriado a dgua, 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 tecnolégica (TRL 9) e disponibiliza, em dominio
ptblico, todos os dados necessdrios para a pesquisa desenvolvida nesta tese, (iii)
o reator ja foi previamente investigado para fins de dessalinizacao, proporcionando
uma base consolidada para a pesquisa desenvolvida.

O reator NuScale, desenvolvido pela empresa norte-americana NuScale Power,
é um reator de dgua pressurizada (PWR, do inglés pressurized water reactor) com
poténcia de 77 MWe por médulo. O moédulo do reator, que é mostrado na Figura
[2.11] apresenta uma configuragao integral, isto é, todos os principais componentes
do sistema primario, como o ntucleo do reator, os geradores de vapor e as bombas de
circulagao, sdo integrados em um tnico vaso de pressao (médulo). Esta configuracao
nao apenas resulta em um design mais compacto, como reduz o risco de vazamentos,
contribuindo para uma maior seguranca 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 tinica central nuclear



Figura 2.1: Médulo do reator NuScale [I]).

pode conter até 12 modulos 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 agua da piscina do reator
possa remover o calor residual de forma passiva por tempo indefinido, garantindo a
integridade dos ntcleos e eliminando o risco de derretimento [I].

O ciclo de poténcia do NuScale é do tipo Rankine, no qual cada médulo é asso-
ciado a uma turbina, garantindo independéncia operacional entre os modulos. As
turbinas localizam-se em um edificio adjacente ao prédio do reator.

O design do médulo de 50 MWe do reator NuScale recebeu aprovacao da Co-
missao Reguladora Nuclear dos Estados Unidos (NRC, do inglés Nuclear Regulatory
Commission) em 2020, tornando-se o primeiro SMR a ser licenciado pela agéncia.
Ja o projeto do médulo de 77 MWe, que ja é considerado pela empresa como o
design padrao e mais avancado do NuScale, estd em processo de revisao pela NRC,

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

2.2 Dessalinizacao

A dessalinizagao é um processo de separacao que visa a producao de agua com
baixo teor de sais. Nesse contexto, é fundamental compreender as grandezas utili-
zadas para descrever a concentragao de soluto(s) em uma solugao aquosa. Uma das
principais grandezas utilizadas para este fim é a concentracao massica C', definida

CO1mo:

C _ Msoluto (21)

V:eolugdo
onde Mot € @ massa do soluto e Vipeao € 0 volume total da solugao. As unidades
mais comumente utilizadas para expressar a concentra¢ao massica sao o g/l (gramas
por litro) e o ppm (parte por milhdo), que é equivalente a mg/l (miligrama por
litro).
Uma outra medida comumente utilizada é a fracao massica de um soluto na
solucao w, que é definida como:
w— Msoluto (22)
Msolugao
Portanto, a relacao entre a concentracao C' e a fragdo méssica w de um soluto

em solugao é dada por:
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C

Psolugdo

w =

(2.3)

onde psomeio ¢ @ densidade da solugao.

Quando a concentracao maéssica é calculada levando em consideracao todos os
solutos dissolvidos em uma solu¢ao, denominamos esta concentracao de concentragao
total de sélidos dissolvidos (TDS, do inglés total dissolved solids).

As matérias primas mais comuns para a dessalinizacao sao a agua do mar e a
agua salobra, que ocorre geralmente em locais onde ha mistura de agua do mar e
agua doce ou em formacoes geoldgicas onde ha o contato entre a dgua doce e rochas
que possuem sais em sua composicao. A classificacao geral da dgua em funcao
da concentracao total de sais dissolvidos (TDS, do inglés) expresso em partes por
milhao (ppm) é apresentada na Tabela [26].

Tabela 2.1: Classificacao da agua de acordo com o teor de sais dissolvidos [26].

Classificacao  TDS (ppm)

Agua doce < 1.000
Agua salobra 1.000 - 10.000
Agua salina  10.000 - 30.000
Salmoura > 30.000

A qualidade do produto final da dessalinizagdo (dgua dessalinizada) pode ser
analizada de acordo com o grau de potabilidade, que é apresentado na Tabela [2.2
em fungao da concentracao total de sais dissolvidos (TDS), segundo a Organizagao
Mundial da Satide [27].

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

Classificagao TDS (ppm)

Excelente 300
Boa 300 - 600
Razodvel 600 - 900
Baixa 900 - 1.200
Inaceitdvel > 1.200

2.2.1 Termodinamica da dessalinizacao

O estudo da dessalinizacao, assim como qualquer operagao unitéria, deve levar
em consideracao tanto a termodinamica, quanto os fenomenos de transporte. No

que diz respeito a termodinamica, um dos principais parametros para avaliacao da
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eficiéncia da dessalinizagao é o GOR (acronimo em inglés para gain to output ratio).
Este parametro se aplica somente as tecnologias de dessalinizagao térmicas, isto é,
que envolvem evaporagao e posterior condensacao da agua. O GOR é definido como

a razao entre a entalpia requerida para a vaporizacao do destilado e a energia total
que entra no sistema (Eq. 2.

GOR = Ml (2.4)
4o
onde my ¢ a vazao massica total de agua destilada produzida, h;, ¢ a entalpia
especifica de vaporizacao da agua e gy é a taxa de calor fornecida para o sistema.
O GOR pode ser interpretado como o nimero de vezes que o calor de vaporizagao
¢ capturado na condensacao e reutilizado para vaporizar dgua adicional. Por esse
motivo, os processos de dessalinizagdo em multiplos estdagios (MSF e MED, por
exemplo) apresentam GOR superior a unidade.
Outro parametro importante utilizado para avaliar o desempenho da dessali-
nizacao, que se aplica a todas as tecnologias, tanto térmicas quanto mecanicas, é
a razao de recuperacao (r), que é definida como a razao entre a vazao massica do

produto m, (dgua dessalinizada) e a vazao méssica da alimentacao ¢, (dgua salina)

[2]:
r=-— (2.5)

2.2.1.1 Analise Exergética

A andlise exergética é uma ferramenta amplamente utilizada na avaliacao de
processos industriais. Esta analise possibilita a identificacao e quantificacao das
irreversibilidades presentes no sistema, responsaveis pela destruicao da exergia, ou
seja, da capacidade do sistema de realizar trabalho util. Quando aplicada a dessa-
linizacao, diversas abordagens metodoldgicas de andlise exergética sao encontradas
na literatura cientifica. De maneira geral, os pesquisadores utilizam balancos de
exergia nos diferentes componentes da planta (como trocadores de calor, bombas e
modulo de dessalinizacao) [41],[42], e também na planta como um todo [2], B0, [42H47].
Uma diferenga critica entre as metodologias de andlise exergética é a definicao da
eficiéncia exergética, ou eficiéncia da segunda lei. Além de diferentes consideragoes
e aproximagoes utilizadas no balango exergético, a definicao de exergia fornecida ao
sistema, da qual se calcula a eficiéncia, varia de autor para autor. Uma consequéncia
negativa deste fato é a grande discrepancia nas faixas de eficiéncia observada nos
artigos cientificos. Nesta tese, optou-se por seguir a definicao apresentada por Mis-
try e Lienhard [2], na qual a eficiéncia é calculada a partir do trabalho minimo de

separacao, no caso das tecnologias mecanicas, ou do calor minimo de separacao, no
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caso das tecnologias térmicas. Ambas as grandezas sao definidas como a minima
energia necessaria para a separacao, que, do ponto de vista da termodinamica, esta
associada a um processo de separacao completamente reversivel.

O trabalho minimo de separacao W,,,;, de uma planta de dessalinizacao ¢é descrito

por [2]:

Woin _ (g, — 90~ Lgu ~ 00 (2:6)

mp
onde g é a energia livre de Gibbs especifica e os subscritos a, p e ¢ indicam ali-

mentagao, produto e concentrado (salmoura), respectivamente.

Ja o calor minimo de separagao ¢, pode ser representado por [2]:

myp

Qmin TO
T,

- —) (9p = 9¢) = (90 — 9c) (2.7)
onde Tj e T, sao as temperaturas da fonte fria (normalmente a temperatura ambi-
ente) e da fonte quente (temperatura da alimentagao), respectivamente.

Na Figura [2.3] é apresentado o trabalho minimo em funcao da razao de recu-
peragao para diferentes valores de salinidade da alimentagao e do produto (z é a
fragao méssica de sal na solugao), considerando a temperatura da fonte fria igual a 25
°C. O trabalho minimo aumenta exponencialmente com a razao de recuperacao, isto
¢, a medida que recupera-se mais agua da alimentagao, maior é o trabalho minimo
necessario, enquanto solucoes de alimentacao mais concentradas, demandam maior
trabalho. Pode-se concluir que o trabalho minimo depende fortemente da salinidade
da alimentacao e da razao de recuperacao e depende fracamente da salinidade do
produto final [2].

Para tecnologias térmicas de separacgao, o calor minimo de separagao é apresen-
tado na Figura como fungao da razao r, da temperatura da alimentacao e das
salinidades do produto e da alimentagao, considerando a temperatura da fonte fria
igual a 25 °C e a fracdo maéssica de sais na alimentagao w, = 35 g/kg. O calor de
separacao aumenta com a razao de recuperacao e diminui com a temperatura da ali-
mentacao. Portanto, uma alimentagao mais quente apresenta menor calor minimo
de separacao. A concentracao de sal no produto final influencia fracamente o valor
de gmin € esta influéncia é mais pronunciada a baixas temperaturas de alimentagao.
Como pode ser visto na Figura [2.4) o produto com alto grau de pureza demanda
uma quantidade um pouco maior de calor de separagao [2].

Considerando ainda as tecnologias térmicas, pode-se definir o GOR reversivel
como o GOR maximo que pode ser obtido em uma operacao de separacao, isto é:

1y + Mgy

GOR, e, = (2.8)

Gmin
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Figura 2.3: Trabalho minimo em func¢ao da razao de recuperacao para diferentes
salinidades da alimentacao e do produto (adaptado de Mistry e Lienhard [2].
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Figura 2.4: Calor minimo em func¢ao da razao de recuperagao para diferentes sali-
nidades da alimentacao e do produto (adaptado de Mistry e Lienhard [2]).

Na Figura 2.5 é apresentado o GOR reversivel como funcao de r para diferentes
valores de T,, considerando a Ty = 25 °C e z, = 35 g/kg. E possivel concluir que
o valor maximo de GOR diminui a medida que a razao de recuperagao aumenta
e a temperatura da alimentagdao diminui. O valor do GOR méximo apresentado
na Figura [2.5| supoe que o processo de separacao seja completamente reversivel.
Na pratica, as irreversibilidades presentes no sistema, como provenientes da trans-
feréncia de calor em condensadores e trocadores de calor, do escoamento, e da trans-

feréncia de massa, fazem com que na maioria dos projetos de dessalinizacao, o GOR
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seja consideravelmente inferior ao GOR méaximo (reversivel).
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Figura 2.5: GOR reversivel em funcao da razao de recuperacao para diferentes
salinidades da alimentagao e do produto (adaptado de Mistry e Lienhard [2]).

Por fim, a eficiéncia da segunda lei pode ser definida para processos mecanicos e

térmicos da seguinte maneira [2, [46]:

Wabs
nir= < (2.9)
Wsep

abs
N = 2.10
Qsep ( )

onde Wsep e QQsep sao o trablho e o calor fornecidos para a separagao, enquanto
Wabs e Q¥ sio o trabalho e o calor minimos absolutos, isto é, Wyin € Qmin

considerando uma razao de recuperagao infinitesimal:

Wb — lim Wi (2.11)
r—0

abs __ 7 )

2.2.2 Principais tecnologias de dessalinizacao

A escolha da tecnologia de dessalinizacao ideal para um projeto depende de fa-
tores como o tipo da dgua a ser dessalinizada e a disponibilidade de energia (elétrica
e/ou térmica). As tecnologias de dessaliniza¢ao mais utilizadas na industria atu-
almente sao: flash multiestdgio (MSF), destilacao por multiplos efeitos (MED),

compressao de vapor (VC) e osmose inversa (RO). Estas tecnologias podem ser
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utilizadas individualmente ou de maneira hibrida (associacao entre duas ou mais
tecnologias) e podem ser classificadas de acordo com a for¢a motriz que é utilizada
para a separagao: as tecnologias térmicas (MSF e MED) utilizam a energia térmica
extraida de um reservatério de calor (tipicamente um fluido de trabalho) enquanto
as tecnologias mecanicas (RO) utilizam a energia mecanica como forga motriz. A
compressao de vapor (VC), por sua vez, pode ser tanto térmica quanto mecanica,
como serd discutido em detalhes na Segao 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 multiestagio (MSF)

A destilacao por flash multiestagio é uma das primeiras tecnologias que surgi-
ram para a dessalinizacao em larga escala. Como é mostrado na Figura [2.6, a MSF
consiste na associagao em série de tambores de destilagao subita (flash, em inglés).
Um maior nimero de estagios implica em maior eficiéncia de separacao, que pode
ser medida pelo GOR, e também em maiores custos de construcao e operacao. Por-
tanto, existe um numero ideal de estdgios para cada projeto (tipicamente de 20 a 30
estdgios para a dessalinizacdo de dgua do mar). O primeiro estdgio é o que possui
a maior pressao e cada estagio que se segue possui a pressao menor, até o ultimo.
A corrente de alimentagao de agua salina entra no ultimo estdgio, é aquecida gra-
dativamente ao percorrer os estdgios em ordem decrescente. Isto ocorre pois cada
estagio tende a atingir o equilibrio entre as fases liquido e vapor e, como a pressao
diminui de um estagio para o seguinte, a temperatura de saturagao também dimi-
nui a medida que o nimero do estagio aumenta. Apods ser aquecida nos estagios,
a corrente de agua salina é aquecida na caldeira e percorre todos os estdagios em
ordem crescente. Em cada estdgio, uma porcao de dgua da corrente de alimentagao
é vaporizada, condensada e coletada. O produto (dgua destilada) e o subproduto

(salmoura concentrada) sdo retirados do ltimo estagio [3), 49).

Vapor de ejecdo  Ejetor de vapor

Caldeira I 1 T {
. 0 0 0 0
Entrada de 0 0 Q 0 < Agua salgada
vapor )
: : > Agua
s $ 5 g destilada
Vs &) =5 N
| Salmoura, * Salmoura P Salmoura 1Salmoura ™ Salmoura
. L. . . concentrada
Retorno do 1° estagio  2° estagio  3° estdgio  4° estagio
condensado

Figura 2.6: Esquema da dessalinizagao por MSF (adaptado de Miller [3]).
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2.2.2.2 Destilagao por miiltiplos efeitos (MED)

A destilacdo por multiplos efeitos consiste na associacao de efeitos em série,
onde a pressao e, consequentemente, a temperatura de saturacao, decrescem com
o numero do efeito, de maneira similar a MSF. O vapor proveniente de cada efeito
condensa ao passar pelo efeito seguinte de mais baixa temperatura. Como mostra a
Figura , a alimentagao (dgua salina) é preaquecida com o vapor proveniente do
ultimo efeito e é entao aspergida em cada efeito, onde é atingido o equilibrio liquido-
vapor. Na configuracao mais comum, forma-se um filme liquido ao redor da parede
externa do tubo por onde circula o vapor. Devido a salinidade, o filme liquido esta
sujeito a incrustacao e, por este motivo, a MED nao era tao utilizada no inicio e a
MSF se consolidou como a principal tecnologia térmica de dessalinizacao. Sabe-se
hoje que a MED apresenta menos perdas de energia por irreversibiidades do que a
MSF, logo o GOR da MED ¢ maior que o da MSF para processos com numero igual
de estagios e efeitos. Além disso, a MED é compativel com fontes energéticas de mais
baixa exergia, como a temperaturas abaixo de 70°C. As temperaturas mais baixas
contribuem para a reducao da corrosao e da incrustacao no exterior dos tubos. Por

outro lado, utilizando materiais mais caros, a MED pode operar até cerca de 130 °C
3, 148].
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4% H48 25 A 8% 88 & B 2 B "é“
Vapor Vapor Vapor -~
. — ) — 1) — f)
Retorno do
condensado
Salmoura q—‘ Salmoura ._I Salmoura .J
concentrada y concentrada ¢ concentrada . . Agua
" destilada

Condensado

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

2.2.2.3 Compressao de vapor (VC)

A compressao de vapor (VC, do inglés) consiste em fornecer o calor de vapo-
rizacao necessario para um determinado processo de destilacao através da com-
pressao do vapor, ao invés de aquecimento em trocadores de calor. Esta compressao
pode ser mecanica (MVC, do inglés) ou térmica (TVC, do inglés). Enquanto a
MVC utiliza um compressor mecanico, a TVC utiliza um ejetor, onde vapor de alta

pressao é utilizado como fluido de trabalho para comprimir e aquecer o vapor de
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mais baixa pressao. A MVC é comumente utilizada em instalacdes que produzem
até 3.000 m?/dia de dgua, enquanto a TVC ¢ utilizada em instalagoes que produzem
até 20.000 m?3/dia. Isto deve-se ao fato de que o consumo especifico de energia da
MVC independe do ntimero de estagios, enquanto o consumo especifico de energia
da TVC diminui & medida que aumenta-se o niimero de estagios. A MVC e a TVC
sao tipicamente associadas a MED, embora possam ser associadas a quaisquer tec-
nologias de destilacao. Na Figura [2.8| é apresentado o esquema da MVC associada
a um tunico efeito (MED). O vapor de dgua 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 dgua salina de alimentagao do
efeito [3| [49].

Agua salgada pré-aquecida

Pré-aquecedor

h 4

F Y

Agua
J dessalinizada
Compressor

Salmoura <—, L Agua
concentrada salgada

Vapor

Figura 2.8: Esquema da dessaliniza¢do por MVC com um tnico efeito (adaptado de
Miller [3]).

2.2.2.4 Osmose inversa (RO)

A osmose inversa é a principal tecnologia utilizada atualmente para a dessali-
nizacao de aguas. Enquanto a osmose é um processo natural onde o solvente é
transportado através de uma membrana semipermeavel, do lado de menor concen-
tracao de soluto para o lado de maior concentracao, a fim de equilibrar a diferenca
de pressao existente entre os dois lados, a RO consiste no fenomeno inverso: uma
pressao superior a diferenga de pressao osmotica entre os dois lados é aplicada sobre
o fluido de maior concentragao, promovendo a transferéncia do solvente no sentido
oposto (da maior para a menor concentragao).

Quando uma solugao ¢é separada do seu solvente puro por uma membrana se-
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mipermeavel, a diferenca de pressao entre os dois lados é definida como pressao

osmotica () e é calculada por meio da equagao de van’t Hoff [50]:

™ = icRT (2.13)

onde ¢ é o fator de van’t Hoff (nimero de espécies em solugao), ¢ é a concentragao
de soluto, R é a constante dos gases ideais e T é a temperatura.

A membrana semipermeavel utilizada na RO deve apresentar alta seletividade,
isto ¢, deve apresentar baixa resisténcia ao transporte da agua e alta rejeicao de
sais. O fluxograma do processo de dessalinizacao por osmose inversa é apresentado
na Figura 2.9 A alimentagdo passa por um pré-tratamento onde sao removidas as
particulas em suspensao, os micro-organismos e alguns minerais. A etapa de pré-
tratamento eleva consideravelmente os custos do processo e é indispensavel ja que a
RO apresenta alta sensibilidade a incrustacao e o aumento da concentracao de sais
proximo a membrana induz resisténcia ao transporte de agua, reduzindo a eficiéncia

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

2.2.3 Tratamento de efluentes

Os subprodutos mais comuns em plantas de dessalinizacao sao: salmoura
(solugao salina concentrada), rejeitos quimicos (principalmente relacionados ao pré-
tratamento) e rejeitos sélidos (retirados da dgua por filtragdo). A salmoura, que
corresponde a maior parte do volume dos efluentes liquidos gerados no processo de

dessalinizagao, geralmente possui uma concentracao de sal significativamente su-
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perior aos limites estabelecidos pelas normas ambientais para descarte em corpos
hidricos, seja em rios, lagos ou até mesmo no mar. Os impactos do descarte indevido
da salmoura podem ser drasticos para a vida marinha, comprometendo o equilibrio
osmotico dos organismos aquaticos, podendo causar estresse fisiolégico, mortalidade
ou deslocamento de espécies. Para mitigar esses efeitos, a salmoura deve ser sub-
metida a um tratamento adequado, que geralmente inclui a diluigao controlada da
solucao para reduzir sua salinidade ou, alternativamente, a concentracao do efluente,
frequentemente seguida pela cristalizacao dos sais.

Seja para a diluicao da salmoura ou para a concentracao desta, as principais
tecnologias utilizadas sao a destilagao por membranas (MD), a osmose direta (FO, do
inglés forwards osmosis) e a osmose retardada por pressao (PRO, do inglés pressure-
retarded osmosis). Enquanto a destilacao por membranas, que é o objeto principal
de estudo desta tese, serd abordada em detalhes na se¢ao seguinte, as tecnologias
osmoticas (FO e PRO) serao aqui brevemente comentadas.

Na Figura [2.10, pode-se ver de maneira ilustrada o principio de funcionamento
das trés principais tecnologias de separagao por osmose: RO, FO e PRO. A principal
semelhanca entre as trés tecnologias é a presenca da membrana semipermedvel se-
parando as duas solugoes, uma com maior concentracao salina que a outra, gerando
um gradiente de pressao osmética entre os dois lados da membrana.

Como foi mencionado na Segao no caso da osmose inversa (RO), deve-se
aplicar uma pressao na alimentagao superior a diferenca de pressao osmética (Am)
para que a agua seja transferida da solu¢ao mais concentrada (alimentagao) para a
menos concentrada (permeado). De maneira oposta, no caso da osmose direta (FO),
a agua é transferida da alimentagao (solugdo menos concentrada) para a solugao de
extragdo (mais concentrada), sem a agao de forcas externas, até que a diferenga de
pressao hidrostatica entre os dois lados se iguale a diferenca de pressao osmética.
Ja a osmose retardada por pressao (PRO) é bastante semelhante a FO, porém uma
pressao moderada (AP < Am) é aplicada na solugdo de extragao, permitindo a

conversao parcial da energia osmética em energia mecanica ou elétrica.
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Figura 2.10: Comparagao entre as principais tecnologias osmoéticas (adaptado de
Touati [4]).

2.3 Destilacao por membranas

Uma tecnologia alternativa de dessalinizacao que tem atraido crescente interesse
tanto da academia quanto da industria é a destilagdo por membranas (MD). A tec-
nologia de destilagao 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 separacao
da dgua, que é transportada através de uma membrana hidrofébica em fase vapor,
movida pelo gradiente de pressao parcial existente ao longo da espessura da mem-
brana. Este gradiente deve-se a diferenca de temperatura entre o lado da alimentacao
(4gua salina de onde se deseja retirar a 4gua), e o lado do permeado (4gua pura onde
deseja-se adicionar a dgua retirada da alimentagao). Além da dessalinizacdo, que é o
objeto de estudo desta tese, a MD pode ser aplicada a uma variada gama de proces-
sos industriais, como concentragao de solugoes, fracionamento de liquidos organicos,
dentre outros [52].

Devido a baixa eficiéncia térmica, a técnica de destilacao por membranas nao
recebeu muita atencao durante as décadas de 60 e 70. Ja na década de 80, quando
foram criadas as primeiras membranas hidrofébicas com porosidades acima de 80
% e espessuras tao delgadas quanto 50 pum, o interesse da comunidade cientifica
pelo assunto comecou a crescer, e intensificou-se a partir dos anos 2000, com o
aumento da preocupacao global com a sustentabilidade e, consequentemente, com a
necessidade de otimizar os processos industriais. Uma das principais vantagens em

relacao as demais tecnologias térmicas de dessalinizacao, como MED e MSF, é que a
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MD é capaz de operar a temperaturas e pressoes mais baixas, fornecendo um fluxo de
destilado consideravel nestas condigoes, 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 a temperatura ambiente [53].

2.3.1 Conceitos fundamentais da MD

Dois fenomenos importantes no estudo da destilagao por membranas sao a po-
larizacao térmica e a polarizacao da concentracao. Considerando o perfil de tempe-
raturas e concentragoes apresentado na Figura [2.11], a polarizacao da concentragao
pode ser medida pelo coeficiente de polarizacao da concentragao (CPC), que é a
razao entre a concentracao do soluto na membrana do lado da alimentagao (Cyy,) €

a concentragao do soluto na fase bulk da alimentagao (C,;), como mostra a equagao
abaixo [53]:

Cam

ab

CPC = (2.14)

Membrana

OpBAULIDJ

Alimentacéao

Figura 2.11: Perfil de temperaturas e concentracoes da destilacao por membranas.

Quanto maior o CPC, maior o acimulo do soluto na interface entre a alimentacao
e a membrana. Portanto, a polarizacao da concentracao reduz a pressao parcial do
vapor de agua do lado da alimentagao, o que diminui a forca motriz da destilagao e,
consequentemente, limita o transporte do vapor através da membrana, impactando
negativamente a eficiéncia da MD.

A polarizacao térmica pode ser avaliada de maneira analoga a polarizacao da con-

centragao, exceto pelo fato que leva em consideragdo ambas as fases (alimentacao
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e permeado). Isto porque existem camadas-limite em ambas as fases, ao contrario
do que ocorre com a concentracao, onde somente o lado da alimentacao apresenta
polarizagao, ja que o soluto nao atravessa a membrana (Figura . O coeficiente
de polarizacao térmica (CPT) é definido como a razao entre a diferenga de tempe-
ratura através da membrana e a diferenca de temperatura total entre a alimentagao

e o permeado [53]:

Tom — T,
CPT = 2 P 2.15
Tab_pr ( )

Na destilacao por membranas, o fenomeno da polarizacao da concentracao é
geralmente desprezivel e o principal fator limitante ¢ a polarizacao térmica [54], que
também pode ser intepretada como a razao entra a forca motriz real do processo
(através da membrana) e a for¢a motriz aparente (entre a alimentagao e o permeado).
Uma alta polarizagao térmica indica a limitacao na transferéncia de calor em uma
ou em ambas as fases, demandando, portanto, uma maior for¢a motriz aparente
para a realizacao do processo.

O coeficiente de polarizacao da concentracao pode variar de 1 até infinito.
Quando o CPC ¢ igual a unidade, significa que nao ha polarizagao de concentracao,
enquanto o caso limite onde CPC tende ao infinito indica uma polarizacao também
tendendo ao infinito. Ja o coeficiente de polarizacao térmico varia de 0 a 1. Quando
o CPT ¢ nulo, a polarizacao térmica tende ao infinito e quando CPT ¢ igual a uni-
dade, a polarizagao térmica é nula. Considerando que a polarizacao térmica alta
limita o processo, como discutido anteriormente, e a polarizacao térmica muito baixa
indica limitacoes na transferéncia de massa, um CPT entre 0,4 e 0,7 é normalmente
considerado satisfatério para a MD [53].

Quando comparada com a osmose inversa, a destilacao por membranas é menos
sensivel ao efeito da polarizacao da concentracao, sendo a técnica preferencial quando
deseja-se evaporar uma alimentagdo concentrada (por exemplo dgua com elevado
teor de sais) ou quando deseja-se recuperar uma quantidade alta do soluto presente
na alimentacao. Além disso, uma vez que a MD utiliza uma membrana hidrofébica,
somente o solvente na fase vapor atravessa a membrana e, consequentemente, o grau
de rejeicao de solutos nao voldteis é muito superior ao obtido pela RO, que utiliza

membrana semipermedvel [53].

2.3.1.1 Avaliacao do desempenho da MD

Algumas consideragoes devem ser feitas quanto as medidas utilizadas para avaliar
o desempenho da MD. Como j4 foi mencionado anteriormente, 0 GOR (Eq. [2.4)) é
um indicativo da eficiéncia do processo de dessalinizacao na medida em que expressa

a razao entre a energia efetivamente utilizada para a destilacao e a energia total
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fornecida para o processo. Uma outra medida de eficiéncia comumente utilizada
¢ a eficiéncia térmica (1), que é definida como a fragdo da energia fornecida da
alimentacao para o permeado que é efetivamente utilizada para a destilacao, isto é
[18]:

mg-hyw Mgl (2.16)

"= mpcpATp B md ' hlv + Qcond

onde m,, é a vazao méssica do permeado, que é assumida constante, AT), é a variacao
de temperatura do permeado ao longo do médulo de MD e geong ¢ a taxa de calor
perdido por conducao através da membrana.

O GOR é muito util para a avaliacao da eficiéncia de processos de dessalinizacao
com recuperagcao de calor, uma vez que quanto maior é a recuperagao de calor, maior
é o0 GOR. A eficiéncia térmica, por sua vez, é uma medida de eficiéncia exclusiva do
modulo de dessalinizagao e independe da recuperacao de calor do sistema.

Ao comparar as Egs. e [2.16] encontra-se uma relagdo entre o GOR e a
eficiéncia n;:

GOR _ mdhlv _ ntmpcpATp
qo q0

Por fim, o consumo especifico de energia (SEC, do inglés) é a quantidade total

(2.17)

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

qo0 Ny
EC = = = 2.1
SEC My GOR ( 8)

2.3.2 Diferentes configuracoes da MD

A configuracao de MD mais simples e mais comumente utilizada é a destilagao
por membranas de contato direto (DCMD, do inglés), onde a alimentagao e o per-
meado sao separados por uma membrana hidrofébica, como é mostrado na Figura
As principal vantagem desta configuracao ¢ a facil construgao. Por outro lado,
a DCMD apresenta alta polarizacao térmica e perdas condutivas consideravelmente
altas. Uma vez que a resisténcia a transferéncia de calor é baixa para esta confi-
guragao, grande parte do calor é transferida da alimentacao para o permeado por
condugao através da membrana e, por esse motivo, a DCMD geralmente apresenta
um GOR relativamente mais baixo comparado com as demais configuracoes, que
serao apresentadas a seguir, e demanda, na maioria dos casos, a associacao com
sistemas de recuperacao de calor, visando o aumento da eficiéncia energética global
do processo.

A principal aplicacao da DCMD é a dessalinizacao de dguas (sendo a configuragao

mais indicada para este fim), porém outras aplica¢oes encontradas na literatura sao:
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concentracao de solugoes na industria alimenticia, remocao de nitratos em solugoes

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

Permeado +

Alimentacéo destilado

Membrana

Vapor

[

Concentrado Permeado

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

Outra configuracao comumente encontrada na literatura é a destilagao por mem-
branas com espacamento de ar (AGMD, do inglés). Nesta configuragao, a ali-
mentagao encontra-se em contato direto com a membrana, porém a condensagao
do vapor que atravessa a membrana ocorre em uma placa de resfriamento, que esta
em contato direto com o permeado, gerando um filme de destilado que é coletado
pela acao da gravidade, como mostra a Figura [2.13] Uma observagao importante
é que, em alguns médulos comerciais, a fase que escoa em contato com a placa
de resfriamento pode ser a prépria alimentacao, operando como uma etapa de pré-
aquecimento e contribuindo para a recuperagao de energia do sistema.

Devido a acao isolante do espacamento de ar, a AGMD apresenta baixa pola-
rizacao de temperatura e baixas perdas condutivas, sendo portanto uma das con-
figuragoes de maior eficiéncia energética e dispensando, portanto, na maioria dos
casos, a associacao com sistemas de recuperacao de calor. As desvantagens desta
configuragao sao: maior complexidade, maior resisténcia a transferéncia de massa
(devido ao espagamento de ar) e, consequentemente, menores fluxos de destilado. A
construcao dos modulos de AGMD pode ser um fator limitante do ponto de vista de
projeto uma vez que o espacamento de ar necessario é muitas vezes extremamente

pequeno e dificil de ser construido. Apesar das desvantagens, algumas aplicacoes

25



Saida do

Alimentacéo permeado
Placa de
Membrana resfriamento
Ar
>
" |
|
|
|
|
Filme de h
Concentrado . Permeado
destilado

Figura 2.13: Esquema da destilagao por membranas com espacamento de ar
(AGMD).

tornam-se possiveis devido ao nao contato entre o destilado e a membrana, por exem-
plo a destilacao de solventes volateis presentes em solugoes aquosas, que devido ao
baixo angulo de contato e baixa tensao 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 organicos
volateis em solucoes aquosas. Além disso, costuma ser utilizada para a remocao de
gases nao condensdveis e separagao de dgua com diferentes isétopos de oxigénio [54].

Outra configuragao comumente encontrada na literatura é a destilagao por mem-
branas a vacuo (VMD, do inglés), que é representada na Figura Nesta con-
figuragao, a alimentagao econtra-se em contato direto com a membrana e, do lado
oposto, encontra-se uma camara de vacuo cuja pressao ¢é inferior a pressao de sa-
turagao da espécie que se deseja evaporar da alimentacao. A condensacao do vapor
ocorre fora do médulo de destilagao em condensadores anexos. A VMD apresenta
baixas perdas condutivas e baixa polarizacao térmica, devido a acao isolante do
vacuo. Ao contrario das configuracoes mencionadas anteriormente, onde a pressao
hidrostatica normalmente era a mesma em ambos os lados da membrana, na VMD,
o gradiente de pressao hidrostatica ao longo da membrana ¢é alto e contribui para a

forca motriz do processo. Por esta razao, a VMD apresenta altos fluxos de destilado.
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As principais desvantagens desta configuracao sao o risco de molhamento dos poros,
devido ao elevado grandiente de pressao, maior sucetibilidade a incrustacao no lado
da alimentagao e elevados custos de construgao e operacao. A VMD é comumente
empregada na separacao de substancias volateis em solugoes aquosas, tratamento

de dguas e, em menor instancia, na dessalinizagdo da dgua do mar [54].

Alimentacao

l Membrana

———————> Vacuo

Vapor

] [

Concentrado Destilado
Figura 2.14: Esquema da destilacdo por membranas a vacuo (VMD).

Por fim, a ultima configuragao dentre as mais encontradas na literatura é a des-
tilagdo por membranas com géds de arraste (SGMD, do inglés). Como apresentada
na Figura [2.15] a alimentacao estd em contato direto com a membrana e no lado
oposto, o vapor que atravessa a membrana é arrastado por um gas inerte. As princi-
pais vantagens da SGMD sao baixa polarizacao térmica e baixo risco de molhamento
dos poros (em comparagao com a VMD). Assim como na AGMD, a SGMD necessita
de um condensador anexo ao moédulo de destilagao, elevando os custos do processo.
Além do custo mais elevado, a recuperacao de calor na SGMD ¢ dificil ja que parte
do calor é transferida para o gas de arraste, que é inerte e nao condensa junto com
o destilado no condensador. A SGMD ¢ a configuracao menos utilizada dentre as
quatro apresentadas até aqui e suas aplicagoes sao similares as da VMD (incluindo

a dessalinizacao) [54].
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Figura 2.15: Esquema da destilacdo por membranas com gas de arraste (SGMD).

2.3.3 Diferentes geometrias de permeadores

Os equipamentos que realizam separagoes por membranas (RO, MD, etc) sao
conhecidos como permeadores. As principais geometrias de permeadores de MD
encontradas na literatura sao: (i) de placas (flat sheet (FS), em inglés), (ii) de fibras
ocas (hollow fiber (HF), em inglés) e (iii) spiral wound (SW) (Figura [2.17). Nos
permeadores do tipo HF, as membranas sao confeccionadas em formato cilindrico,
enquanto nos permeadores do tipo FS e SW, a membrana é confeccionada em for-
mato de folha plana. No caso da SW, a membrana ¢ enrolada dentro de um casco
cilindrico, proporcionando o escoamento em espiral de uma das fases, enquanto a
outra fase se move na dire¢ao axial do permeador.

Os permeadores do tipo HF apresentam grande versatilidade uma vez que a
posicao das fases pode ser alternada (no casco ou no interior das fibras), possibili-
tando a utilizagao de alimentagoes com sélidos em suspensao (no casco). Além disso,
os permeadores de fibras ocas apresentam grandes areas especificas de membrana
(4rea 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 praticos (suas membranas sao trocadas
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Figura 2.16: Permeador (a) de placas, (b) de fibras ocas e (c) spiral wound (adaptado
de Comitte et al. [5].

com facilidade) e s@o, portanto, ideais para a escala laboratorial. Além disso, apre-
sentam altas velocidades superficiais, tornando-os menos suscetiveis & incrustacao e
menos sensiveis a polarizacao da concentragao. A grande desvantagem deste tipo
de geometria sao as baixas areas especificas de membrana. Por fim, os permeadores
do tipo SW apresentam as mesmas vantagens dos permeadores do tipo FS, exceto
a praticidade, pois possuem uma confeccao mais complexa. Além disso, a geome-
tria SW apresenta altas areas especificas de membrana e, por isso, pode ser uma

alternativa a F'S quando considera-se a escalabilidade do projeto.
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2.3.4 Transferéncia de massa

O fenomeno da transferéncia de massa na auséncia de movimento do meio (ad-
vecgao) é denominado difusdo e é normalmente descrito pela Lei de Fick. Webb
[55] provou que o modelo conhecido como Dusty Gas (DGM, do inglés) descreve de
maneira mais realista a difusao de gases em meios porosos. Assim como em todos os
fenomenos de transporte, uma forga motriz (neste caso a diferenga de concentragao
ou pressao parcial de um soluto) resulta no transporte (neste caso o transporte da
prépria espécia quimica). A quantidade de massa transportada é proporcional a
forca motriz e o coeficiente de proporcionalidade é definido como a difusividade.
Esta por sua vez pode ser entendida como o inverso da resisténcia a transferéncia
de massa e, portanto, a analogia do fenomeno de transferéncia de massa com um
circuito de resisténcias elétricas é possivel. No caso da DCMD, a resisténcia total
ao transporte da espécie quimica (dgua) da fase bulk da alimentagao até a fase bulk
do permeado pode ser representada pela associacao de resisténcias apresentada na
Figura Este modelo de transporte representa o caso geral da difusao, embora
algumas simplificacoes sejam comumente adotadas, como por exemplo desprezar
a difusao através das camadas limite da alimentacao e do permeado. Esta simpli-
ficacao baseia-se no fato de a polarizacao da concentracgao ser geralmente desprezivel
na DCMD em processos de dessalinizacao, onde nao ha cristalizagao ou precipitagao
em nenhuma das fases. A difusdo na superficie também é desprezada na maioria dos
casos envolvendo membranas hidrofébicas pois nao hé interagao fisico-quimica con-
siderdvel entre a espécie transportada e a superficie da membrana [53],56]. A difusao
viscosa consiste na interagao mecanica entre a espécie transportada e a superficie
da membrana, mas este mecanismo so é significativo quando o livre percurso médio
(M) da espécie transportada é muito pequeno comparado com o diametro do poro
dp, isto é, quando o niimero de Knudsen Kn (Eq. ¢ muito pequeno, ou seja,
para a maioria das aplicagoes em MD, onde o nimero de Knudsen apresenta valores

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

Kn=-— 2.1
n=o (2.19)

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

seguinte maneira:

No BT

P\2ro?

onde T, P sao a temperatura e a pressao, o é o diametro de colisao da espécie
(0=2,7TApara a dgua) e kp é a constante de Boltzmann (1,38-1023J-K1).

A difusao ordindria é o mecanismo onde a espécie transportada colide preferen-

(2.20)
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Figura 2.17: Arranjo de resisténcias a difusao do solvente na DCMD segundo o
DGM.

cialmente com as demais moléculas presentes no meio ao invés de colodir com a
superficie solida do poro. Este tipo de difusao ocorre quando o livre percurso médio
(distancia média que uma molécula percorre sem colidir com outra) é muito menor
que o diametro do poro, isto é, quando o nimero de Knudsen é muito pequeno (Kn
< 0,1). Ja a difusd@o de Knudsen ocorre quando o didmetro do poro é muito menor
que o livre percurso médio, isto é, quando o nimero de Knudsen ¢é alto (Kn > 10).
Neste caso, as colisoes entre moléculas sao desprezadas e consideram-se somente as
colisoes entre a espécie sendo transportada e a superficie do poro. Para problemas
onde o numero de Knudsen apresenta valores intermediarios (0,1 < Kn < 10), isto
é, para a grande maioria das aplicacoes em DCMD, ambos os efeitos devem ser con-
siderados. A equagao do DGM aplicada ao transporte da agua, levando em conta
somente os efeitos da difusao ordinaria e de Knudsen, em uma membrana com ar
estagnado em seus poros, é escrita da seguinte maneira [17, [53] 56] 57]:
Ja | pBJa 1

JAa -V 2.21
ng+ Dag RT, ' P4 (2.21)

onde os subscritos A e B indicam a espécie: A para o vapor d’agua e B para o ar.
Ja é o fluxo molar difusivo de dgua que cruza a membrana, D¥ é o coeficiente de
difusao de Knudsen para a agua, Dyp é o coeficiente de difusao ordinaria da agua se
difundindo através do ar, T,, é a temperatura média da membrana e p é a pressao
parcial da espécie indicada em subscrito.

Os coeficientes de difusdo podem ser obtidos através das seguintes relagoes [17,
53):
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Dap = 4,46 x 10—6¢—’”T§;334 (2.22)
Tm

Om d, |8RT,,
Dk=""2P T 2.2
4 T 3 TMy (2.23)

onde ¢,, é a porosidade da membrana, M, é a massa molar da agua e 7,, é a
tortuosidade dos poros da membrana [17, [58]:
1

2.3.4.1 Efeito da camada limite

Como mencionado anteriormente, o modelo de transporte de massa expresso
pela Equagao 2.21] de acordo com o DGM, considera apenas a difusao do vapor de
agua através de uma membrana hidrofébica. O transporte do soluto, neste caso o
sal, através da camada limite geralmente é desprezada na maioria das aplicagoes
de DCMD que nao envolvam cristalizagdo ou supersaturagao da solucao salina [53].
Mesmo em solugoes salinas concentradas, a resisténcia a transferéncia de massa de-
vido a camada limite geralmente é desprezivel [59]. Porém, um modelo de transporte
mais completo para DCMD deve considerar este efeito.

No caso da DCMD, considerando que o permeado é uma solugao de dgua pura, e
que a rejeicao de sais na membrana seja igual a 100%, somente o lado da alimentacao

apresenta resisténcia a transferéncia de massa devido a camada limite.

Perfil de
concentragoes
w WA,
A, L . dw
V _A4
. dy y=0
-
Y T Difus@o maéassica
v v vy v ¥
0 WA, )
Espécie A

Figura 2.18: Camada limite méssica (adaptado de Cengel [6]).

A camada limite massica, considerando a transferéncia de massa unidirecional

em y, ¢é ilustrada no esquema da Figura [2.18, O fenomeno da camada limite ocorre
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quando um fluido escoa paralelamente a uma superficie com uma fragao massica de
uma espécie genérica A, denotada por wy «, diferente daquela da superficie, deno-
tada por w4 s. No caso da DCMD, de maneira andloga, a espécie A, que representa a
agua, encontra-se em maior concentragao longe da superficie da membrana, na fase
bulk, e em menor concentracao na superficie da membrana. De maneira comple-
mentar, o soluto (sal) apresenta o comportamento oposto, isto é, uma concentragao
maior na superficie da membrana e uma concentracao menor na fase bulk. Quando
considera-se o fluxo massico da espécie A através da membrana, o fenémeno se torna
ainda mais complexo. Uma solucao pratica para a modelagem deste sistema é rea-
lizar um balanco material considerando a camada limite como volume de controle,

como ¢ apresentado por Curcio [53], resultando na equagao:

I —hpln (%) (2.25)

p b
onde 7 é o fluxo massico de dgua perpendicular a membrana, p é a densidade da
solugao, h,, é o coeficiente convectivo de transferéncia de massa, enquanto C,, e Cy
representam as concentracoes massicas de sal na superficie da membrana e na fase
bulk, respectivamente.

O coeficiente convectivo de transferéncia de massa pode ser calculado utilizando
correlagdes empiricas ou utilizando analogias com outros fenomenos de transporte.
A abordagem mais comum utilizada para determinacao desse coeficiente em modulos
de fibras ocas, que sao a configuracao estudada nesta tese, é a analogia de Chilton-
Colburn entre transferéncia de calor e de massa [60-H64]:

Sh Nu
o5 = prijs (2.26)

onde Sh, Sc¢, Nu e Pr sao os numeros de Sherwood, Schmidt, Nusselt e Prandtl,

respectivamente, definidos como:

B - D,
Sh =" 2.27
Do (2.27)
7
Se=—— 2.28
pDap ( )
hconv -D
Ny =~ 2 (2.29)
k
Pr= % (2.30)

onde Dy, é o diametro hidraulico, Dap é o coeficiente de difusao da espécie A (sal)

na espécie B (801ugao), heony € 0 coeficiente convectivo de transferéncia de calor, e p,
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¢p, b € k sao, respectivamente, a densidade, o calor especifico a pressao constante, a
viscosidade dinamica e a condutividade térmica do fluido.
Ao reescrever a Equacao evidenciando o coeficiente de polarizagao da con-

centragao (CPC), obtém-se:

_Cn J
CPC = T exp [phm] (2.31)

Portanto, pode-se concluir que o coeficiente de polarizagao aumenta com o au-
mento do fluxo méssico de agua que atravessa a membrana, e com a dimuicao do
coeficiente convectivo de transferéncia de massa. Como o nimero de Sherwood,
que consiste em um coeficiente adimensional de transferéncia de massa convectiva,
¢ uma fungao do nimero de Reynolds, uma observagao importante é que o aumento

do numero de Reynolds esta associado a uma redugao do CPC.

2.4 Escoamento em meios porosos

Meios porosos podem ser definidos como meios compostos por uma matriz sélida
intercalada por poros, permitindo o escoamento de um fluido através de sua estru-
tura. Exemplos comuns de meios porosos incluem leitos de particulas, feixes de
tubos, de varetas-combustivel ou de fibras ocas. No contexto desta tese, o mdédulo
de DCMD pode ser representado como um meio poroso, permitindo a aplicagao
das equagoes de transporte para ambas as fases fluidas que escoam no sistema (ali-
mentacao 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 continuo dentro de um dominio heterogéno onde o fluido nao seja a
tunica fase presente (meio poroso), como por exemplo, 0 escoamento através de um
leito de particulas ou um feixe de tubos, as leis da mecanica do continuo podem
ser aplicadas a esta fase. A porosidade ¢ é definida como a razao entre o volume

ocupado pelo fluido V} e o volume total do dominio por onde o fluido escoa V;:

=1 (2.32)

A velocidade superficial do fluido v} é definida como a média da velocidade do

fluido ¢’ no volume total do meio poroso V;:

1
vp=— [ U(x,y,2) (2.33)
Vi v,

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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direcao no meio poroso, com velocidade intersticial constante v, pode-se definir a

velocidade superficial v¢ como:

vy = v (2.34)

A equacao da continuidade para o fluido no estado estacionario é:

V- (psi7) = 0 (2.35)

onde py ¢ a densidade do fluido.
A equagao da conservacao da quantidade de movimento para um fluido viscoso
escoando em estado estaciondario através de um meio poroso uniforme e isotrépico

pode ser representada pela Lei de Darcy:

o=~ yp (2.36)
1
onde K ¢ a permeabilidade do meio poroso, u e P sao a viscosidade e a pressao do
fluido, respectivamente.
Por fim, a equacao da conservacao da energia para o fluido escoando em estado

estacionario, na auséncia de equilibrio térmico, é escrita da seguinte forma:

(pcp) VT = ¢V (KVT) + ¢q" — aheony (T — Ty) (2.37)

onde T, ¢,, k e ¢" sao a temperatura, o calor especifico a pressdo constante, a
condutividade térmica e a taxa de geracao de calor volumétrica do fluido, respecti-
vamente. A area superficial especifica a é definida como a area superficial disponivel
para transferéncia de calor entre o fluido e a fase adjacente dividida pelo volume to-
tal do meio poroso. Por fim, Ao, € 0 coeficiente de transferéncia de calor convectivo

entre o fluido e a superficie, e T é a temperatura da superficie.
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Capitulo 3
Revisao Bibliografica

Neste capitulo serao apresentados os principais trabalhos publicados envolvendo
dessalinizagao nuclear e destilagao por membranas. Uma vez que a literatura ci-
entifica carece de estudos nos quais a destilacao por membranas ¢é utilizada como
técnica de dessalinizacao nuclear, estes dois assuntos serao abordados essencialmente
separados ao longo deste capitulo, sendo apresentados ao final alguns trabalhos que

surgiram recentemente e relacionam os dois temas (dessaliniza¢do nuclear via MD).

3.1 Dessalinizacao nuclear

A dessalinizacao nuclear é definida pela IAEA como a producao de dgua potavel
em uma instalacao 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 dessalinizacao.

Em Nisan et al. [7], foram estudados diferentes acoplamentos para cogeracao
de dgua dessalinizada em dois reatores inovadores: o reator modular GT-MHR (do
inglés, gas turbine-modular helium reactor), que apresenta uma poténcia de cerca
de 285 MWe por mdédulo, e o reator AP-600, PWR avancado da Westinghouse com
poténcia de 600 MWe. As tecnologias de dessalinizacao estudadas foram MED e
RO. Todas as configuracoes de acoplamento estudadas apresentaram viabilidade
economica superior quando comparadas com a dessalinizacao empregando calor de
combustao de combustiveis fdsseis, inclusive nos cendarios onde o preco do com-
bustivel é baixo. Para ambos os reatores o acoplamento por RO apresentou menor
custo do produto final. Foram estudados os efeitos da pressao e da temperatura da
alimentacao no acoplamento por RO. O aumento da pressao aumenta os custos ope-
racionais, porém estes sao contrabalanceados pelo aumento da producao de agua,
como mostra a Figura [3.1a] J4 o aumento da temperatura da alimentagao resulta

no aumento da producao de dgua, acompanhado pela diminui¢ao da qualidade desta

(Figuras e [3.1b).
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Figura 3.1: (a) Produgao relativa de dgua e (b) salinidade do produto como fungoes
da temperatura da alimentacao [7].

Ingersoll et al. [8] estudaram o acoplamento do reator IRIS, que produz 335 MWe
de poténcia, com uma planta de dessalnizacao por MED. Um circuito intermediario
foi incluido entre o circuito secundério do reator e a planta de dessalinizacao, como
mostra a Figura [3.2] e apresenta pressao superior a de ambos, atuando como uma
barreira de pressao, impedindo que haja vazamento de agua do secundario para a
planta de dessalinizacao e desta para aquele. O custo adicional de um circuito inter-
mediario pode ser justificado pelo aumento da seguranga e pela maior flexibilidade
de operacao de ambas as plantas. O acoplamento proposto foi capaz de fornecer
140.000 m?/dia de dgua destilada, ocasionando a perda de 56 MWe (cerca de 17
% da poténcia nominal do reator), ao custo de 0,84 $/m?, que é apenas um pouco
maior que o custo da agua produzida por RO reportado na literatura para o mesmo

reator (0,74 $/m® [66]), e substancialmente menor que o custo da dgua produzida

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

Alonso et al. [9] estudaram a cogeragao de dgua 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 trés acoplamentos
simples (RO, MED e MSF) e dois acoplamentos hibridos (RO+MED e RO+MSF)
para cada reator. Nos acoplamentos hibridos, a planta de destilagao (MED ou MSF)
é utilizada em paralelo com a RO. Esta associacao permite o balanco entre o custo de
producao e a qualidade do produto. Quando a contribuicao da destilacao é maior, a
qualidade e o custo do produto sao maiores. Quando a contribuicao da RO é maior,
a qualidade e o custo do produto sao menores. O custo de producao da agua para os
diferentes acoplamentos é apresentado na Figura[3.3] O custo da dgua é similar para
acoplamentos iguais em ambos os reatores, com excecao do acoplamento com MSF,
onde o reator de grande porte apresentou menor custo devido a economia de escala
de uma planta de destilacdo maior. Apesar disso, o reator IRIS apresentou maior
flexibilidade para a cogeracao devido a sua poténcia elétrica mais baixa e construgao
modular, e o custo total do projeto foi mais baixo, reforcando a tese que, embora
produzam menor quantidade de dgua dessalinizada, os reatores de menor porte sao
em geral mais atrativos para a cogeracao de dgua e energia elétrica.

Boateng et al. [68] estudaram o acoplamento de um reator genérico operando
com ciclo de Rankine regenerativo e uma planta de dessalinizagao por TVC e um

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

de desempenho (razao entre a massa de destilado e a massa de vapor de alta pressao
utilizado) aumenta & medida que a temperatura de ebuli¢ao do efeito diminui, isto é,
quanto menor a pressao do efeito, maior é a producao de agua destilada. Além disso,
a razao de desempenho aumenta a medida que a razao de compressao (pressao do
vapor de trabalho dividida pela pressao do efeito) diminui. Estas e outras relagoes
e propriedades dos sistemas VC + tnico efeito sao discutidas detalhadamente em
El-Dessouky e Ettouney [69]. Quando a andlise estende-se para sistemas to tipo VC
+ evaporagao em multiplos estdgios, diversas configuragoes sao possiveis [70} [71].
Para a TVC + MED, por exemplo, uma configuracao comum € a succao de parte
do vapor que sai de um n-ésimo efeito para o ejetor. Neste caso, existe uma posicao
otima de sucgao localizada entre o primeiro e o tltimo efeito e esta posicao independe
da pressao do vapor de trabalho [71].

Kim e No [72] propuseram uma configuragao diferenciada de acoplamento entre
o reator KAIST, que é um GT-MHR (do inglés, gas turbine-modular helium cooled
reactor), e uma planta de dessaliniza¢ao por MED. Nesta configuragao, 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 intermediario
(circuito intermedidrio). Assim como na maioria dos reatores do tipo HTGR (do
inglés, high temperature gas reactor), a pressao do nicleo é maior que a pressao do
circuito secundario e esta, por sua vez, é maior que a da planta de dessalinizacgao,
fazendo com que a contaminacao da dgua na planta de dessalinizagao seja possivel em
caso de vazamento de material radioativo. Por este motivo, o circuito intermediario
foi proposto por Dardour [73] para este reator, pois este proporciona uma barreira de

seguranca entre ambas as plantas. Kim e No [72] propuseram melhorias na seguranga
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fisica e na eficiéencia do processo. O circuito intermediario foi substituido por um
trocador de calor compacto do tipo PCHE (do inglés, printed circuit heat exchanger),
que reduz o risco de vazamento de material radioativo do circuito secundario para a
planta de dessalinizacao e também o inverso (dgua salina para o circuito secundario).
Outro aperfeicoamento proposto foi a alteracao do fluxograma de processo a fim de
conferir independéncia entre a planta de MED e o sumidouro de calor, fazendo com
que um possivel acidente no sistema de dessalinizacao nao impacte a remocao de
calor residual do reator. Os resultados mostram que a produgao de dgua aumentou
258 % e o custo da agua diminuiu 9 % em comparagao com a configuracao proposta
por Dardour [73].

Ingersoll et al. [10] estudaram a cogeragao de eletricidade e dgua dessalinizada
no reator NuScale utilizando trés diferentes tecnologias (MSF, MED e RO) e trés
diferentes tipos de vapor extraido para MED e MSF: vapor de (i) baixa pressao (LP,
do inglés), (ii) média pressao (MP, do inglés) e (iii) alta pressao (HP, do inglés).
A poteéncia elétrica do reator em funcao da vazao de agua produzida é apresentada
na Figura 3.4, A RO é a tecnologia que apresenta a menor perda de poténcia por
massa de produto gerado, sendo capaz de produzir até 300.000 m?/dia de dgua
por modulo de reator instalado. A MED apresentou melhor desempenho que a
MSF para todos os tipos de vapor extraido e o vapor de baixa pressao foi o que
apresentou melhor razao produgao/perda de poténcia, seguido do vapor de média
pressao e, por fim, o de alta pressao. O vapor de baixa pressao, porém, apresentou
menor flexibilidade operacional de acordo com o acoplamento proposto. Isto porque
o vapor de baixa pressao utilizado consistiu no vapor de exaustao da turbina e,
portanto, o condensador do circuito secundéario foi substituido por um trocador de
calor onde 100 % do vapor de exaustao foi utilizado para aquecimento da 4gua
salina. A extracao controlada de vapor de média pressao ocorreu em uma posi¢ao
intermediaria da turbina e apresentou maior flexibilidade operacional comparada
com o vapor de baixa pressao, porém apresentou um limite, que corresponde as
limitagoes impostas pelo projeto da turbina do reator, tais como vazao maxima e
minima de exaustao. Por fim, a extracao de vapor de alta pressao considerou o vapor
na saida do gerador de vapor e, por isto nao apresentou limitagao de producao, isto
é, todo o vapor produzido no gerador de vapor pode, em tese, ser utilizado para
dessalinizagao.

Adak e Tewari [74] estudaram duas diferentes configuragoes de acoplamento para
o reator AHWR (do inglés, advanced heavy water reactor), de 300 MWe de poténcia.
A primeira configuracao estudada foi um sistema de LTE (do inglés, low temperature
evaporation), que consiste em um arranjo composto por dois efeitos de destilagao em
série em associacao com um terceiro efeito, todos operando a baixas temperaturas.

Esta configuragao é apresentada em detalhes em Adak et al. [75]. O calor rejeitado
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Figura 3.4: Poténcia elétrica do reator NuScale em funcao da producao de dgua
para diferentes acoplamentos (adaptado de Ingersoll et al. [10]).

pelo sistema de purificagao do reator foi utilizado como fonte de energia para a LTE.
Diferentemente da maioria dos reatores convencionais, no AHWR, a temperatura de
rejeicao de calor é mais alta e a quantidade de calor rejeitado é maior, principalmente
no nicleo, onde 10,14 MWt de calor proveniente do moderador (dgua pesada) sao
rejeitados para o meio ambiente. Uma vez que o moderador é impedido de sair do
nicleo por motivos de seguranca, este calor nao poderia ser utilizado para dessali-
nizagao e, por isto, os autores utilizaram o calor rejeitado pelo sistema de purificagao
como fonte de energia para a LTE. Neste sistema, a temperatura de entrada da dgua
salina de alimentacao ¢ de 80 °C e a produgao de dgua ¢é de cerca de 250 m3/dia. A
segunda configuragao estudada é o acoplamento hibrido MED + TVC, onde 2.400
m?/dia de 4dgua sdo produzidos, resultando em uma perda de poténcia de 1,8 MWe
(cerca de 0,6% da poténcia elétrica total do reator). A fonte de calor utilizada foi o
vapor extraido da exaustao da turbina de alta pressao. Nas duas configuracoes de
acoplamento estudadas, foram utilizados circuitos intermediarios de troca de calor.

Abdoelatef et al. [11] estudaram a cogeracao de dgua dessalinizada e energia
elétrica no reator AP1400, que é um reator a dgua pressurizada (PWR) do tipo
avancado, que possui uma poténcia nominal de 1451 MWe. Este estudo foi realizado
devido a construcao de quatro reatores deste tipo nos Emirados Arabes Unidos, onde
existe uma elevada demanda por adgua dessalinizada. Os acoplamentos estudados
foram com plantas de dessalinizacao por MED, MSF e MED + TVC. Diferentes
pontos de extracao de vapor foram estudados e aqueles cujo vapor apresentava menor
exergia apresentaram melhor desempenho no sentido de maximizar a eficiéncia do

reator e minimizar a quantidade de vapor extraida para a planta de dessalinizagao.
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Na Figura ¢ apresentada a eficiéncia de cogeracao do reator (razao entre poténcia
elétrica entregue a rede e a poténcia térmica produzida no ntcleo, analogamente
a eficiéncia termodinamica do reator sem cogeragao) em funcao da tecnologia de
dessalinizagao e da producao de dgua. Os resultados mostram que o acoplamento
hibrido do tipo MED + TVC apresentou um desempenho superior, enquanto a MED
apresentou um desempenho intermediario e a MSF apresentou o pior desempenho
dentre as tecnologias estudadas, sendo inclusive mais sensivel a variavel produgao

de agua quando comparada com as demais tecnologias estudadas.
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Figura 3.5: Eficiéncia de cogeragao do reator AP1400 em fungao da tecnologia de
dessalinizacao e da produgao de dgua (adaptado de Abdoelatef et al. [11]).

Priego et al. [76] investigaram a cogeragao de dgua dessalinizada e energia elétrica
no reator SMART, um SMR a dgua pressurizada com poténcia nominal de 112 MWe.
As tecnologias estudadas foram MSF e MED + TVC. Varios pontos de extragao de
vapor foram analisados. Os resultados mostraram que a extracao de vapor de maior
pressao, como por exemplo, nos primeiros estagios da turbina de alta pressao, pro-
duzem agua a um menor custo, porém resultam em uma maior perda de poténcia
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 andlise economica realizada pelos autores levou em consideragao diferen-
tes taxas de juros. Embora reatores do tipo SMR apresentem tipicamente custos
de investimento mais baixos, seus projetos sao mais intensivos em capital que os de
reatores tradicionais e os custos da energia e da dgua sao, portanto, mais sensiveis
as taxas de juros em comparacao a reatores de maior porte. O acoplamento ideal
proposto para o reator SMART, considerando as tecnologias estudadas e a demanda
de 4gua especificada pelos autores (aproximadamente 118.000 m?/dia de dgua), foi
do tipo MED + TVC, com um GOR de 15, utilizando vapor de alta pressao extraido
da saida do gerador de vapor, acarretando uma perda de poténcia de 15,06 MWe

(13,4% da poténcia nominal do reator) e apresentando um custo de producao de
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dgua de US$ 1,31/m?.

3.2 Destilacao por membranas

A primeira vez que a tecnologia da destilagao por membranas (MD) foi publicada
na revista Desalination, uma das mais tradicionais no tema dessalinizagao, foi em
1983 [77], onde foi descrita como uma técnica compativel com baixos gradientes de
temperatura, ideal para a recuperagao de calor rejeitado, possivel de ser operada
a pressao atmosférica e com baixa sensibilidade a salinidade da alimentagao. Dois
anos depois, em 1985, trés novos artigos foram publicados na mesma revista [78-81],
apresentando um modelo tedrico [78] e resultados experimentais obtidos em banca-
das laboratoriais [T9-81]. Desde entao a literatura cientifica no assunto tem crescido
de maneira significativa. Nesta secao serao apresentados alguns dos principais es-
tudos sobre o tema, com especial enfoque a DCMD, selecionados de acordo com a
relevancia e contribuicao em relagao ao objeto de estudo desta proposta de tese.

Cheng et al. [12] estudaram numericamente o problema da configuracao DCMD
em um permeador de fibras ocas. O modelo de transporte conciso utilizado pelos
pesquisadores considerou o fluxo massico de destilado proporcional ao gradiente de
pressao parcial através da membrana (lei de Fick) e utilizou a lei de Raoult para
descrever a pressao parcial da dgua em ambos os lados da membrana, considerando,
portanto, ambas as fases como solugoes ideais (forca idonica desprezivel). Os resul-
tados mostram que, ao aumentar a temperatura de entrada da alimentacao, o fluxo
maéssico de destilado cresce exponencialmente e a eficiéncia térmica (1) cresce li-
nearmente (Figura [3.6a). O efeito da vazao volumétrica de entrada do permeado
é tal que, para uma vazao fixa de entrada da alimentacao, existe uma vazao 6tima
de entrada do permeado que corresponde ao pico da eficiéncia térmica e uma outra
vazao 6tima que corresponde ao pico do fluxo massico (Figura . Em geral a
eficiéncia térmica é mais relevante em termos de projeto, embora alguns trabalhos
considerem que a otimizagao da vazao deve levar em conta ambos os parametros
(otimizagao 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 inversao, utilizando como ponto de partida uma solugao
do polimero 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 distribuigao
de tamanhos de poro com menor variancia. Os resultados mostraram que o fluxo
de dgua para esta membrana é 425% maior quando comparado com a membrana

preparada sem o solvente EG, considerando a temperatura da alimentacao de 80°C.
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Figura 3.6: Fluxo massico e eficiéncia térmica como fungdes (a) da temperatura
de entrada da alimentacao e (b) da vazao 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 trés 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 apds mais de 150

horas de operacgao, onde a membrana de PVDF comum apresentou reducao do de-
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sempenho (reducao do fluxo méssico e diminuigao da rejeicao de sais). Isto ocorre,
pois as membranas modificadas apresentam maior hidrofobicidade e maior pressao
minima de entrada (LEP) em compara¢do com a membrana de PVDF comum.
Além disso, as membranas modificadas apresentaram menor variacao de tamanhos
de poro. O efeito do comprimento do médulo de DCMD também foi estudado. A
medida que aumentou-se o tamanho do moédulo, diminuiu-se o coeficiente da MD,
que é o coeficiente empirico de proporcionalidade entre o fluxo massico e o gradi-
ente de pressao parcial através da membrana, comumente utilizado na literatura,
especialmente em modelos simplificados de MD. Em resumo, médulos mais longos
apresentaram limitagoes no transporte de massa e definiu-se um comprimento critico
do permeador, que coincide com o ponto onde o aumento do niimero de Reynolds das
fases nao produz aumento do fluxo maéssico (regido assintética horizontal do gréfico
do fluxo méssico em fungao do niimero de Reynolds), pois o transporte nao é mais
limitado pelas caracteristicas hidrodinamicas do permeador, e sim pela transferéncia
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 espagadores (retas, enroladas
e onduladas). Os resultados mostraram que o empacotamento das fibras nas dife-
rentes conformacoes estudadas produziu um aumento do fluxo méssico de até 90%
comparado com o arranjo de fibras retas simples. Embora o CPT tenha aumentado
consideravelmente, as perdas condutivas das geometrias empacotadas sao considera-
das baixas e geraram grande economia com os custos de bombeamento uma vez que
o fluxo méssico entra na regiao assintética horizontal (regido onde o fluxo é limitado
pela transferéncia de massa) com menores nimeros 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 recuperacao de calor, projetado para
recuperar calor do permeado que sai do médulo de DCMD. O modelo desenvolvido
pelos pesquisadores considera que o transporte da agua é regido pela lei de Fick
(considerando a difusdo ordinaria e de Knudsen) e as pressoes parciais da dgua na
fase liquida sao descritas pela lei de Raoult modificada. Os resultados mostraram
que a vazao volumétrica relativa, isto €, a razao entre as vazoes volumétricas das
duas fases, é um parametro fundamental para a otimizacao da utilizacao térmica do
médulo de DCMD. Como pode ser observado na Figura 3.7, o GOR apresenta um
pico que corresponde a uma vazao volumétrica relativa de aproximadamente 0,8,
para a configuragao estudada. O pico do GOR nao coincide com o valor maximo da
razao de recuperacao e, portanto, os pesquisadores investigaram as diferencas entre
os resultados previstos por estratégias de otimizagao de uma tnica variavel (GOR ou

razao de recuperacao) e de otimizagao multivaridvel (GOR e razao de recuperagao).
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Os resultados mostram que a otimizacao da razao de recuperagao resulta em uma
reducao do GOR de cerca de 50% com relagao ao GOR méaximo. J& a otimizagao do
GOR resulta em uma diminui¢ao da razao de recuperacao de aproximadamente 20%
em comparacao com a razao de recuperacao maxima. Por fim, a otimizacao mul-
tivaridvel apresentou uma reducao do GOR de 1,8% com relacao ao GOR maximo
e uma redugao de 9% com relacao a razao de recuperacao maxima. A melhor es-
tratégia de otimizacao depende, porém, das caracteristicas do médulo de DCMD e
de outras variaveis do projeto (como custo da energia, custo de bombemento, taxa

de juros, etc).

GOR e eficiéncia térmica
(%) ogderadnoar ap opzey

— GOR
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Vazao volumétrica relativa

Figura 3.7: GOR, eficiéncia térmica e razao de recuperacao como fungoes da vazao
volumétrica relativa (adaptado de Long et al. [13]).

Andrjesdéttir et al. [58] estudaram numérica e experimentalmente um médulo
de DCMD do tipo FS alimentado por uma solucao de baixa salinidade. O modelo
matematico utilizado considerou que o transporte da dgua é descrito pelo DGM e as
pressoes parciais da agua na fase liquida sao descritas pela lei de Raoult modificada
(considerando o efeito da forga i6nica). Ao comparar os resultados do modelo com
os resultados experimentais, constatou-se que o transporte do vapor de agua através
da membrana, cujo diametro médio do poro é de 0,2 um, é melhor representado pelo
DGM considerando ambas as difusoes, ordinaria e de Knudsen. Foram estudados
os efeitos da salinidade e da temperatura da alimentacao sobre o fluxo méassico de
destilado. O efeito da salinidade é muito menor do que o efeito da temperatura.
Enquanto um aumento de 600% na salinidade da alimentacao (de 5 para 35 ppt)
resulta em uma diminuicao média no fluxo méssico de 9%, um aumento de 50% na

temperatura da alimentacao (de 40 para 60°C) resulta em um aumento de 233% no
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fluxo massico.

Guan et al. [14] estudaram numericamente a DCMD em permeadores de fibras
ocas, com reciclo de ambas as fases e recuperacao do calor cedido para o permeado.
O modelo matematico foi implementado no software Aspen Plus, considerando que
o transporte da agua é representado pela lei de Fick, com coeficiente da membrana
(constante de proporcionalidade) fixo. A anélise fatorial foi aplicada e os resultados
mostraram que as vazoes de alimentacao e permeado influenciam o GO R muito mais
do que as temperaturas de entrada da alimentacao e do permeado. Como pode ser
observado na Figura os trés modulos estudados apresentaram a mesma razao
6tima entre as vazoes madssicas da alimentagao e do permeado (aproximadamente
1,0). Na Figura todos os mdédulos operam sob a hipétese de recuperacao total do
calor (efetividade igual a unidade) e apresentam diferentes comprimentos, diametro
do casco e razao de empacotamento (razao entre drea transversal da fibra e a drea
transversal do médulo). Os 3 médulos, apresentaram, porém, a mesma estrutura de
membrana, isto é, fibras com o mesmo diametro interno e espessura, e membranas
com a mesma condutividade térmica, além do mesmo coeficiente da membrana. Para
um dos médulos estudados, o GOR é apresentado como funcao das vazoes de ambas
as fases na Figura [3.9] Pode-se observar que o GOR ¢ mais alto quando ambas as
fases apresentam vazoes de circulacao baixas, que, por sua vez, estao associadas a
fluxos massicos baixos, evidenciando, portanto, que existe um balanco entre o GOR
e a producao de destilado do médulo. A analise dos parametros de menor influéncia
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-analitica da transformada integral generalizada (GITT,
do inglés). O modelo de uma tnica fibra foi capaz de reproduzir satisfatoriamente
resultados experimentais do fluxo massico em funcao da temperatura de entrada da
alimentacao. Como pode ser visto na Figura [3.10 a temperatura bulk de ambas as
fases apresenta variacao aproximadamente linear ao longo do permeador e o fluxo
méssico é maior na extremidade & direita do permeador, onde: (i) a alimentacao
adentra o permeador e (ii) onde existe a maior diferenga de temperatura entre a
alimentagao e o permeado.

Dutta et al. [16] estudaram numérica e experimentalmente a DCMD em um
unico estagio e em multiplos estagios. Em ambos, foram utilizados permeadores do
tipo FS e um sistema de recuperagao de calor, que é representado no fluxograma
da Figura [3.11l Dois trocadores de calor foram projetados para recuperar calor
de ambas as correntes de saida do médulo de DCMD (alimentagao e permeado). A
corrente de alimentacao de agua salina passa primeiro pelo trocador de calor 1, onde

hé recuperacao do calor proveniente da corrente de permeado que sai do médulo,
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Figura 3.8: GOR como funcao da razao entre as vazoes méassicas da alimentacao e
do permeado (adaptado de Guan et al. [14]).
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Figura 3.9: GOR como fungao das vazoes da alimentacao e do permeado (adaptado

de Guan et al. [14]).

e depois passa pelo trocador de calor 2, que recupera calor da corrente de saida
da alimentacdo. A planta de DCMD estudada possui reciclo de ambas as fases.
O modelo matematico considerou o transporte do vapor d’agua regido pela lei de

Fick utilizando o coeficiente de difusdo combinado (Knudsen + difusao ordindria),
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Figura 3.10: Fluxo massico de destilado e temperaturas bulk de ambas as fases em
funcao da coordenada axial adimensional do permeador (adaptado de Lisboa et al.

[15]).

e as pressoes parciais da agua na fase liquida foram descritas pela lei de Raoult
modificada. O modelo matematico apresentou boa concordancia com os resultados
experimentais na previsao do fluxo massico do médulo de um tnico estdgio. Os
pesquisadores implementaram um procedimento de otimizacao do GOR utilizando
o software Dymola. As varidveis de decisao utilizadas no estudo de otimizacao
foram: as vazoes volumétricas de ambas as fases, temperatura de entrada de ambas
as fases, porosidade da membrana e diametro do poro. Os resultados mostraram
que as configuragoes otimizadas apresentaram um GOR de 0,882 para a DCMD em
estdgio unico e 0,942 para a DCMD em multiplos. Além de um maior GOR, a DCMD
em multiplos estdgios apresentou uma razao de recuperacao aproximadamente 7%
maior em comparacao com a de um unico estdgio.

Lisboa et al. [I7] estudaram o problema da DCMD associado a um sistema de
recuperacao de calor. O fluxograma da planta de dessalinizagao proposta é apresen-
tado na Figura 3.12] e conta com um médulo de DCMD, um trocador de calor, que
recupera parte do calor que é cedido da alimentagao para o permeado no médulo
de DCMD, e um aquecedor, onde a alimentacao 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 recuperagao de calor
proposto por Dutta et al. [16] (adaptado).

e a difusao do vapor d’agua foi representada pelo DGM desprezando a polarizagao
da concentracao em ambas as fases, a difusao viscosa e a difusao na superficie da
membrana. Os resultados mostraram que o parametro que mais afeta a eficiéncia
energética do sistema é a porosidade da membrana. O segundo parametro influ-
enciador, com significancia consideravelmente inferior, é o raio interno da fibra oca
para os sistemas onde o calor é recuperado com maior efetividade. Ja& para os sis-
temas onde a recuperacao do calor é menos efetiva, o segundo parametro que mais
influencia o GOR ¢ a condutividade térmica do polimero que compoe a membrana.
Os demais parametros estudados foram a espessura da membrana e o diametro do
poro. Os resultados mostraram que o fluxo massico e 0 GOR crescem de maneira
aproximadamente linear com o aumento da porosidade da membrana. Mostrou-se
também que condutividade térmica do polimero afeta o GOR do sistema, uma vez
que, quanto mais isolante ¢ a membrana, menores sao as perdas por condugao para
o permeado. O aumento do raio interno da fibra oca resultou em um aumento sig-
nificativo do GOR. Embora o fluxo maéssico tenha diminuido com o aumento do
raio interno, a producao total de destilado do permeador aumentou significativa-
mente. Por fim, & medida que aumentou-se a espessura da membrana, observou-se
que o GOR aumentou, atingiu um valor méximo (correspondente a espessura 6tima
da membrana) e depois decaiu, sendo esta variacdo mais pronunciada quanto mais
efetiva é a recuperacao de calor.

Zhang et al. [83] investigaram experimentalmente a recuperacao de dgua residual

do rejeito de osmose inversa via DCMD. A motivagao para este estudo vem do
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Figura 3.12: Fluxograma da planta de dessalinizagao com sistema de recuperagao
de calor proposto por Lisboa et al. [I7] (adaptado).

fato de as plantas de RO apresentarem, em média, uma recuperagao de agua de
50-75%, resultando em uma grande quantidade de rejeitos, que, por sua vez, nao
podem ser descartados no meio ambiente. O custo de tratamento do rejeito da
RO ¢é consideravelmente alto e pode ser mitigado por meio da concentracao do
efluente utilizando técnicas de baixa sensibilidade a salinidade da alimentacao, como
¢ o caso da MD. O médulo de DCMD utilizado pelos pesquisadores foi do tipo
FS, operando com reciclo de ambas as fases. Os resultados mostraram que o pré-
tratamento foi necessario para garantir a eficiéncia da destilagao. Os ions sulfato, que
sao os principais causadores de incrustagao, foram removidos por precipitacao com
bério. De acordo com os calculos de equilibrio quimico, a incrustacao dos poros por
precipitacao de silica também seria possivel, fazendo com que os poros perdessem
sua hidrofobicidade, a membrana fosse molhada e o permeado fosse contaminado
pela solucao de alimentacao salina. Entretanto, este fenomeno nao foi observado em
consideravel extensao sob as condicoes estudadas. Os resultados mostraram que é
possivel atingir uma recuperacao de 90% do volume de dgua presente na alimentacao
com a temperatura de entrada da alimentacao do moédulo fixa a 60°C. Para razoes
de recuperacao superiores a 90%, observou-se uma reducao do fluxo massico devido
a precipitacao de sais minerais na superficie da membrana.

Cardenas-Gomez et al. [84] estudaram a dessalinizagao da dgua do mar utilizando
um médulo de DCMD do tipo spiral wound. A simulagao do médulo foi realizada no

software Matlab-Simulink e os resultados mostraram uma boa estimativa do fluxo
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de agua destilada para uma configuracao de modulo experimental.

Mesquita et al. [85] estudaram experimentalmente a dessaliniza¢ao por DCMD
em um moédulo do tipo FS. Um modelo fisico-matematico foi desenvolvido, conside-
rando o transporte do vapor d’agua através da membrana descrito pelo Dusty Gas
Model. O modelo foi capaz de estimar de maneira satisfatéria o fluxo de destilado
observado no experimento. Um estudo paramétrico foi realizado, considerando os se-
guintes parametros: temperaturas de entrada da alimentagao e do permeado, vazao
volumétrica e salinidade da alimentacao. Foi observado que o fluxo de destilado
aumentou com a reducao da temperatura de entrada do permeado e da salinidade
da alimentacao, e com o aumento da temperatura de entrada da alimentacao e da
vazao volumétrica da alimentacao.

Anjos et al. [86] analisaram o problema da dessalinizacao por DCMD utilizando
uma fonte energética de baixa exergia. A configuracao proposta para a planta de
dessalinizacao considerou um médulo de DCMD do tipo HF, dois trocadores de calor
para recuperacao de calor simultanea da corrente de alimentacao e permeado, além
de um sistema de recirculagao (reciclo) total do permeado e de recirculagao total
ou parcial da alimentacao. O modelo utilizado para descrever o médulo de DCMD
foi o mesmo utilizado por Lisboa et al. [17], enquanto a planta de dessalinizagao
foi descrita por um modelo transiente baseado em equagoes de balanco material e
de energia. O comportamento dinamico da planta foi analisado e concluiu-se que
a recuperacao de calor da corrente de alimentacao contribuiu para o aumento do
GOR, porém o efeito da recuperagao de calor da corrente de permeado sobre o
GOR foi mais pronunciado, considerando a configuracao estudada.

Curcino et al. [87] estudaram a dessalinizacao via DCMD utilizando duas geo-
metrias de permeadores distintas: de placas (FS) e de fibras ocas (HF). O modelo
teorico foi desenvolvido em OpenFOAM, levando em consideracao diferentes modelos
para o calculo 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 distribuigdo mais uniforme
de poros na secao transversal da membrana) o modelo de condutividade paralela as-
sociado ao modelo de tortuosidade fractal foi o que apresentou melhor concordancia
com dados experimentais. J& para membranas com morfologia assimétrica e com
canais macroscopicos na secao 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 dessalinizagao da dgua salo-
bra utilizando um médulo do tipo V-AGMD (sigla em inglés para vacuum-enhanced
air gap membrane distillation), que é semelhante a configuracio AGMD), porém com

uma reducao da pressao na regiao de espacamento entre a membrana e a placa de
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resfriamento (vide Fig. . O médulo 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 médulo V-AGMD
em relacao a configuracao AGMD, exceto pela rejeicao dos sais na membrana. A
producao média de dgua destilada apresentou um aumento de 42% quando o médulo
foi utilizado em associacao 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 parametros: temperatura de entrada e vazao vo-
lumétrica da alimentagao e pressao manométrica na regiao do espacamento de ar.
Os fatores que mais influenciaram a eficiéncia do processo foram a temperatura e
a vazao volumétrica da alimentacao. Foi observado que o GOR aumentou com a
reducao da vazao de alimentagao e com o aumento da temperatura de entrada da
alimentacao.

Sampaio [18] investigou a DCMD em um permeador de fibras ocas utilizando
um modelo mateméatico composto por equacoes 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 e na reducao do fluxo massico de destilado. O GOR,
por ser uma medida termodinamica, é favorecido pelo aumento da area superficial
da membrana decorrente do aumento no comprimento das fibras, porém, em um
permeador mais longo, a diferenca 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 modulo estudado foi de 0,5 a
10,0 m e a razao de recuperacao apresentou um valor 6timo para o comprimento de
3,5 m (Figura . Os resultados mostram, portanto, que a escolha do compri-
mento do modulo de DCMD deve levar em consideragao o balango entre o consumo
energético e a producao de agua.

Sampaio [37] investigou também a aplicagao da DCMD na dessalinizagao nuclear
utilizando o calor rejeitado de um reator PWR de 75 MWt e a extracao controlada
de vapor de baixa pressao extraido da turbina do reator. A simulacao do circuito
secundario foi realizada utilizando o software DE-TOP e a simulagao do moédulo de
DCMD foi realizada utilizando o método dos volumes finitos. A planta de dessa-
linizagao proposta, composta por modulo de DCMD e sistema de recuperacao de
calor, apresentou uma produgao de 1.502,4 m?/d de dgua dessalinizada, causando
uma redugao da poténcia elétrica do reator de 0,61 MW (2,4% da poténcia elétrica
nominal).

Outros dois artigos de congresso que investigaram a cogeracao de energia elétrica
e dgua 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

23



GOR
[ w F= w (#)] ~J 0 (s}

=

0 200 400 600 800 1000

Comprimento do médulo (cm)

(a)

6.4
o
B 6.2
Q
it
® 6.0
—
Q
oy
2 58
[a¥]
—
Y
Q
s
s 5.4
e

5.2

0 200 400 600 800 1000

Comprimento do médulo (cm)
(b)

Figura 3.13: Gréficos do (a) GOR e da (b) razao de recuperacao como fungoes do
comprimento do médulo de DCMD (adaptado de Sampaio et al. [I§]).

uma planta de DCMD com recuperacao de calor de ambas as correntes de permeado
e alimentacao. A fonte de energia considerada para a dessalinizacao foi o calor
rejeitado pelo reator e o acoplamento proposto foi capaz de gerar 2.012 m?®/d de
agua destilada sem causar nenhuma perda de poténcia elétrica do reator. Em [90],
foi estudada a extragao total e parcial (controlada) de vapor da turbina do mesmo
reator (NuScale), porém a planta de dessalinizacao, além do sistema de recuperagao
de calor, considerou também a recirculacao parcial da corrente de alimentacao que
sai do modulo de DCMD. O acoplamento proposto, empregando a extracao total do
vapor de baixa pressao da turbina do reator, foi capaz de produzir até 5.346 m3/d

de agua destilada, ao custo de uma perda de poténcia elétrica de 7,6 MW, o que
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corresponde a 15% da poténcia elétrica do reator. A extracao controlada, por sua
vez, apresentou a possibilidade da reducao da perda de poténcia por unidade de
massa de destilado produzida, gerando em contrapartida uma redugao da produgao
total de destilado, comparado com o caso da extragao total.

Mais recentemente, Sampaio et al. [I9] propuseram o acoplamento entre um
pequeno reator PWR de 75MW¢t a uma planta de dessalinizacao por DCMD com
recuperacao de calor. Foram propostos dois tipos de acoplamento: (i) utilizando
extragao de vapor da turbina de baixa pressao do reator e (ii) utilizando dois ciclos
de Rankine em paralelo. Neste segundo tipo de acoplamento, o vapor que sai do
gerador de vapor ¢ distrubuido entre dois ciclos de Rankine, como mostra a Figura
O primeiro ciclo de Rankine (ciclo a) opera sob as mesmas condigoes de
referéncia do circuito secundério do reator, enquanto no segundo ciclo de Rankine
(ciclo b), a expansao na turbina é realizada até uma pressao mais alta comparada
a do ciclo a. O acoplamento proposto com o duplo ciclo de Rankine foi o que
apresentou maior produgao de dgua destilada, cerca de 7,577 m?®/d, causando uma
perda de poténcia elétrica do reator de 2.53 MW. Em ambos os acoplamentos, parte
do calor utilizado para dessalinizagao foi o calor rejeitado pelo reator, porém, em
ambos os casos houve perdas de poténcia do reator (devido a extracdo de vapor
da turbina ou a redugao da pressao de saida da turbina em comparacgao ao projeto

original do reator).
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Figura 3.14: Representacao esquematica do acoplamento utilizando dois ciclos de
Rankine em paralelo (adapatada de Sampaio et al. [19]).
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Nesta secao foram apresentados os principais trabalhos que serviram como base
para o estudo apresentado neste exame de qualificagdo. A literatura técnica sobre a
MD e, mais especificamente sobre a DCMD, que é o ponto de partida para o estudo
das configuragoes mais complexas da MD, possui uma vasta extensao e permeia
inumeras possibilidades e aplicacoes, indo muito além da dessalinizacao. Alguns
artigos mais recentes de revisao podem ser encontrados na literatura sintetizando o
estado da arte e os principais avancos na MD, além de intimeras aplicacoes desta
tecnologia [91H94].

3.3 Otimizacao da MD

Como foi mencionado na Secao (3.2, a otimizacao de parametros em um processo
de MD envolve varidveis que sao na maioria das vezes antagonicas, como a eficiéncia
térmica e o fluxo de destilado, ou a razao de recuperagao de dgua [12], 13].

Duas das abordagens presentes na literatura mais utilizadas para este tipo de
problema de otimizagao sdo: (i) otimizacdo univariada (ou uniobjetiva), onde am-
bas as variaveis (ou fungdes objetivo) sdo combinadas em uma tnica variavel e (ii)
otmizacao multivariada (ou multiobjetiva), onde duas ou mais fungoes objetivo sao
analisadas de maneira simultanea e independente. A principal limitagao da oti-
mizagao univariada é a propria definicao da funcao objetivo, que pode apresentar
diferentes formas funcionais e, por este motivo, apresentar diferentes resultados. As-
sociado a isso, as configuragoes otimizadas univariadamente podem ser, em alguns
casos, configuracoes subdtimas. A otimizacao multivariada, embora mais complexa,
é preferivel pois apresenta uma visao multidimensional da relacao entre funcoes ob-
jetivo e os parametros aos quais se deseja otimizar [95] [96].

Problemas de otimizagao envolvem, além da defini¢ao da(s) fungao(des) objetivo,
a escolha dos parametros a serem otimizados e determinacao das restrigoes. Estas,
por sua vez, estao geralmente relacionadas a limitacoes fisicas ou economicas do
problema enquanto a escolha dos parametros deve levar em consideracao a relacao
entre os parametros em questdo e a(s) fungao(oes) objetivo [96].

No que diz respeito as metodologias de otimizacao univariada, existe uma grande
variedade de métodos, dentre os quais os mais comuns podem ser classificados como
métodos deterministicos, estocasticos ou hibridos. Estes métodos sao utilizados
para a localizacao exata do pontos de maximo (ou de minimo) do problema, isto
é, a determinacao da configuracao de parametros que estd associada a maximizagao
ou minimizagao da fungao objetivo [96].

Um exemplo da utilizacao de um método estocastico para a otimizacao dos
parametros de um mdédulo de AGMD ¢é dado em Alawad et al. [2§]. O método

utilizado foi a evolugao diferencial (DE, sigla em inglés para differencial evolution).
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Foram realizadas trés andlises de otimizacao univariada separadamente, conside-
rando as seguintes funcoes objetivo: fluxo massico de destilado, consumo especifico
de energia e custo especifico de producao. Nas Tabelas e sao apresentados
os resultados das andlises de otimizagao do fluxo méssico (maximizagio) e do con-
sumo especifico de energia (minimizagao). Pode ser observado que ambos o fluxo
massico e o consumo especifico de energia sao otimizados quando a temperatura
de entrada da alimentacao é alta. J& no que diz respeito as vazoes volumétricas
das fases, a relacao é oposta: vazoes mais baixas contribuem para um menor con-
sumo energético, enquanto vazoes mais altas contribuem para um fluxo massico de

destilado mais elevado.

Tabela 3.1: Otimizac¢ao do fluxo maéssico de destilado em um moédulo de AGMD
[28].

Parametro Minimo Miaximo Otimo
Temperatura de entrada da alimentagao (°C) 50 90 89.98
Temperatura de entrada do permeado (°C) 5 30 5.08
Vazao volumétrica da alimentagao (1/min) 1 7 6.28
Vazao volumétrica do permeado (1/min) 1 7 5.84
Espessura do espagamento de ar (mm) 2 30 2
Fluxo de permeado (kg/m?h) 143,5

Tabela 3.2: Otimizacao do consumo especifico de energia em um médulo de AGMD
[28].

Parametro Minimo Mséximo Otimo
Temperatura de entrada da alimentacao (°C) 50 90 90
Temperatura de entrada do permeado (°C) 5 30 11.97
Vazao volumétrica da alimentagao (1/min) 1 7 1
Vazao volumétrica do permeado (1/min) 1 7 1.05
Espessura do espagamento de ar (mm) 2 30 13.8
Consumo especifico de energia (kWh/m?) 450

A anélise de otimizacao também pode ser apresentada de maneira grafica. Dois
exemplos sao os métodos de superficie de resposta (para otimizagdes univariadas) e
de fronteira de Pareto (para otmizagoes multivariadas). Cheng et al. [20] utilizou
superficies de resposta para analisar graficamente o efeito da temperatura de en-
trada da alimentacao e da velocidade da alimentagao sobre as funcoes objetivo de
interesse (fluxo de destilado, GOR, producao total de destilado e indice D,,), como
é mostrado na Figura[3.15] O indice D, foi uma funcao objetivo criada com a fina-
lidade de considerar o efeito combinado das demais fungoes objetivo (fluxo méssico
de destilado, producao total de destilado e GOR). Este indice foi definido como a
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média geométrica das trés funcoes objetivo individuais, onde cada uma destas apre-
sentou um expoente (peso). Os pesquisadores utilizaram métodos estatisticos para
calibrar os pesos de modo a minimizar o erro do modelo em relagao aos resultados
experimentais obtidos. Um peso relativo de 1/3 para cada uma das trés fungoes
objetivo individuais foi adotado para o célculo de D,,, apresentado na Figura[3.15d]
Na pratica, a calibragao dos pesos deve levar em consideragao os custos do processo
e outros requisitos de desempenho previstos no projeto [20]. Com a definigao do
indice D,, utilizada pelos pesquisadores neste estudo, o processo ¢ otimizado para
temperaturas de entrada altas e velocidades de alimentagoes altas.

Long et al. [13] realizaram a otimizagao multivariada de um médulo de DCMD do
tipo F'S utilizando como parametros a salinidade e a razao de vazoes (razao entre as
vazoes volumétricas de alimentacdo e permeado). Na Figura sao apresentadas
as fronteiras de Pareto do sistema correspondentes a maximizagao do GOR e da
razao de recuperagao para diferentes salinidades. Esta fronteira representa o limite
de eficiéncia do sistema, considerando os parametros estudados e suas respectivas
restricoes. A razao de vazoes foi variada para a determinacao da fronteira do sistema,
mas nao aparece no grafico. Foi observado que, para alimentacoes com maiores
concentracoes de sais dissolvidos, menores sao os valores de GOR e de razao de

recuperacgao.

28



-~ C5 ‘.m%’ ?=25%, R,=5.7

v T P
s )
o B
S
&=
g o
53 ’
i
2
¥
y
aly
%‘inzf Py, 30 17 ATEIS e
dea,, | lag, Vel [
0 7o 73 taﬁﬁo
aimeT
(a)
0.9
0.8

Figura 3.15: Superficie de resposta para (a) fluxo méssico de destilado, (b) GOR,
(c) produgao total de destilado e (d) indice D,,, como fungdes da temperatura de
entrada e a velocidade da alimentagao [20].
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3.4 Integracao da MD com outras tecnologias de
dessalinizacao

Como foi mencionado no capitulo anterior, a tecnologia mais utilizada no mundo
para a dessalinizagao de dgua salina é a osmose inversa (RO). Devido a seu baixo
consumo especifico de energia (SEC) e baixo custo de producao de dgua, na grande
maioria dos casos a RO é a tecnologia de dessalinizacao mais economica. Porém,
quando outras variaveis sao levadas em consideracao, como a producao de rejeito e
a facilidade de pré-tratamento, observou-se na literatura que as tecnologias hibridas
de dessalinizacao podem oferecer alternativas mais viaveis. Em uma revisao abran-
gente conduzida por Skuse et al. [21], publicada em 2021, foram analisados 223
estudos sobre o tema, resultando nas conclusoes apresentadas na Figura |3.17, onde
sao comparadas algumas tecnologias (simples e hibridas) de dessalinizagao em fungao
de cinco critérios de interesse. A osmose inversa apresentou o custo mais baixo de
todas as tecnologias enquanto a destilacao por membranas apresentou uma maior
compatibilidade com fontes renovaveis de energia. Na comparacao entre RO e MD,
a RO destacou-se nos critérios baixo custo da dgua e menor consumo energético, en-
quanto a MD apresentou vantagens sobre a RO nos critérios alta taxa de recuperacao
de agua, facilidade de tratamento e melhor integracao com fontes renovaveis. Por
fim, as tecnologias hibridas que mais se destacaram foram osmose inversa + osmose
direta (RO+FO) e osmose inversa + destilagdo por membranas (RO+MD), onde a
principal diferenca entre as duas tecnologias hibridas estd relacionada com a recu-
peragdo de dgua (que é significativamente maior no caso da RO+MD) e a facilidade
de pré-tratamento, que é melhor no caso da RO+FO. Uma observacao importante
é que a aplicacao destas duas tecnologias hibridas difere bastante, enquanto a MD
promove a concentragao da salmoura da RO, a FO faz o inverso, adicionando agua
a salmoura e reduzindo sua concentracao. Ambas as aplica¢oes apresentam vanta-
gens e desvantagens e precisam ser analisadas considerando uma série de fatores e
caracteristicas de projeto.

As possibilidades de integracao entre MD e outras tenologias de dessalinizacao
sao diversas. Na maioria dos casos, a MD é empregada para aumentar a recuperagao
de 4dgua a partir da salmoura gerada por outras tecnologias de dessalinizacao, apro-
veitando calor que, de outra forma, seria rejeitado para o meio ambiente. Tecnologias
térmicas de dessalinizacao, como MED e MSF, frequentemente produzem uma sal-
moura com energia térmica residual que pode ser aproveita pela MD, tornando a
integracao ainda mais eficiente [97].

A integracao entre MD e RO, que é uma das aplicagoes investigadas nesta tese,
vem sendo estudada ha relativamente pouco tempo. Essa combinacao é particu-

larmente relevante devido ao crescente volume de rejeitos gerados globalmente por
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Figura 3.17: Comparagao entre diferentes tecnologias (simples e hibridas) de dessa-
linizacao [21].

plantas de RO, que representam a maior parte da capacidade instalada de dessali-
nizacao no mundo. Alguns dos estudos iniciais que investigaram experimentalmente
a viabilidade desta integragao 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 destilagdo por membranas
de contato direto (DCMD) para recuperagao de dgua e produtos quimicos de salmou-
ras provenientes de outros processos de dessalinizacao, como osmose inversa (RO)
e eletrodidlise reversa (EDR).Os resultados do experimento utilizando um médulo
de DCMD de fibras ocas mostraram que a DCMD pode alcancar recuperacgoes de
dgua de até 70% a 80%, mantendo a rejeicao de sais superior a 99,5%. Os pesqui-
sadores observaram uma reducao do fluxo de dgua depois de algumas horas, o que
foi atribuido a incrustacao de sais na membrana, que apds ser lavada com solucao
bésica, apresentou reestabelecimento do fluxo.

Ja o experimento realizado por Mericq et al. [99] mostrou que a destilagao por
membranas a vacuo (VMD) pode ser uma alternativa promissora quando integrada

a osmose inversa da dgua do mar (SWRO, do inglés seawater reverse osmosis). O
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estudo, realizado com um mdédulo de VMD do tipo placa plana (FS), mostrou que
a combinacao das duas tecnologias resultou em uma recuperacao total de agua de
89%, o que permitiu uma reducao do volume de salmoura por um fator de 5,5, além
de duplicar a producao de agua. Uma outra observacgao é que a polarizacao da tem-
peratura e da concentragao apresentaram baixo impacto sobre o fluxo de destilado,
mesmo a altas concentragoes da alimentacao. Foram observadas incrustagoes, mas
estas foram atribuidas a cristais de baixa solubilidade, como carbonato e sulfato de
calcio. Além disso, estas incrustagoes se limitaram a pequenas areas de membrana.

Ji et al. [I00] investigou o desempenho de uma planta em escala de bancada
de destilagdo por membranas acoplada a cristalizagao (MDC, do inglés membrane
distillation-crystallization), que consiste na precipita¢ao controlada dos sais na des-
tilagao por membranas. O experimento foi conduzido utilizando a salmoura proveni-
ente do processo de RO como alimentacao em um modulo de DCMD de fibras ocas.
Resultados experimentais mostraram que a MDC pode concentrar rejeitos de RO,
alcancando uma recuperacao total de dgua superior a 90%. O processo demonstrou
estabilidade operacional ao longo de 100 horas, gragas ao controle eficaz de super-
saturacao e polarizacao de concentracao. Para evitar a formacao de incrustacoes,
foram utilizados fluxos méssicos de destilado reduzidos, da ordem de 0,36 kg/m>h.

Yan et al. [22] investigou experimentalmente a utilizagdo da DCMD no trata-
mento de salmouras provenientes da RO, utilizando um médulo de DCMD de placas
planas. Os resultados mostraram que a MD foi capaz de operar com niveis de recu-
peracao de dgua superiores a 70%. Porém a incrustagao se tornou significativa para
fatores de concentracao da salmoura (CF, do inglés concentration factor) superiores
a 3,3, resultando em uma queda acentuada do GOR, como pode ser visto na Figura
O aumento da temperatura da alimentagao resultou em um aumento do fluxo
de destilado, mas também acelerou a incrustagao. Foi observado que velocidades de
alimentacao altas diminuiram a polarizacao térmica e aumentaram o fluxo de des-
tilado, porém, facilitaram o molhamento dos poros, aumentando significativamente
a condutividade do permeado. A incrustacao sobre a membrana pode ser removida
por meio de lavagem, recuperando mais de 88% do fluxo de destilado, porém tempe-
raturas mais altas resultaram em camadas de incrustagao mais compactas e dificeis
de remover.

Bindels et al. [I0I] investigaram experimentalmente o tratamento da salmoura
da RO usando AGMD. Os pesquisadores utilizaram um permeador de placas planas
em escala piloto com capacidade de produgao nominal de de 2.5 m?®/d. Foi observado
em uma etapa preliminar de testes laboratoriais que o processo era limitado pela
incrustacao de sais na superficie da membrana. Por este motivo, foram propostas e
estudadas diferentes configuracoes hibridas para o acoplamento RO+MD, incluindo

outras tecnologias de purificagao intermedidrias (pré-tratamento para a MD), como
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Figura 3.18: GOR em fungao do fator de concentracao (CF) para diferentes tempe-
raturas da alimentacao da DCMD [22].

deposi¢ao quimica (CD) com ultrafiltragdo (UF) e nanofiltragao (NF). Em escala
piloto, a combinacao RO + MD com adic¢ao de inibidores de incrustagao foi a que
alcangou a maior recuperagao total de agua (84,59%) e o menor custo de produgao
(0,633 USD/m?), sendo considerada a melhor solucao. As outras configuracoes estu-
dadas apresentaram recuperacoes inferiores e custos maiores, principalmente devido
ao custo adicional relativo aos produtos quimicos e operacoes de filtracao.
Sanmartino et al. [102] investigou diferentes estratégias de pré-tratamento
quimico combinadas a DCMD para o tratamento de salmouras provenientes da RO.
O pré-tratamento com BaCly foi o que apresentou maior eficacia, removendo os
ions sulfato e carbonoto, responsaveis pela incrustacao, e melhorando significati-
vamente o desempenho da DCMD, com maior fluxo de permeado, menor redugao
do fluxo de destilado com o tempo e melhor qualidade do destilado. Contudo,
este pré-tratamento nao é considerado adequado para producao de dgua destinada
ao consumo ja que o destilado pode conter residuos de bario soluvel, que ¢é toxico
mesmo em pequenas concentragoes. Pré-tratamentos com Nay,CO3 e NaOH também
apresentaram bom desempenho, como reducao de incrustacoes e aumento na con-
centracao final da salmoura, superando a saturacao de NaCl em algumas condigoes.
Nos experimentos realizados, a fracao massica de sal maxima obtida na salmoura
final foi de 0,37, portanto acima do limite de saturagao do sal (NaCl) na dgua.
Posteriormente surgiram alguns trabalhos tedricos sobre o acoplamento hibrido
MD+RO. Por exemplo, Choi et al. [103] avaliou a viabilidade econémica do sistema
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hibrido MD+RO para dessalinizacao de dgua do mar, utilizando um modelo tedrico
capaz de estimar o custo da agua em funcgao de fluxo de destilado da membrana, a
recuperacao de dgua, 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 relagao a
osmose inversa (RO) quando o fluxo de dgua através da membrana e a recuperagao
da MD superam os da RO e o custo do vapor é relativamente baixo. O estudo
concluiu que, em condicoes semelhantes, os custos de produgao de dgua entre siste-
mas hibridos MD+RO e RO sao aproximadamente equivalentes. Por outro lado, a
MD isolada apresentou custos mais altos, exceto quando o vapor é mais acessivel,
fazendo com que a varidvel de maior impacto na economia da MD e dos sistemas
hibridos MD+RO ¢ o custo da energia térmica utilizada na MD.

Um processo de dessalinizagao hibrido inovador foi proposto por Kim [23] e con-
siste na combinagao da osmose inversa, destilacao por membranas e osmose retar-
dada por pressao (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 alimentacao da MD, e a salmoura concentrada da MD, misturada ao
restante da salmoura da RO, é usada como solucao de extracao da PRO. Resumi-
damente, a MD recupera mais dgua da salmoura da RO enquanto a PRO dilui a
salmoura da MD+RO enquanto recupera parte da energia osmética disponivel. O
modelo desenvolvido pelos pesquisadores mostrou que o processo hibrido pode redu-
zir o consumo especifico de energia (SEC) e reduzir a concentragao da salmoura de
descarte, minimizando os impactos ambientais, especialmente em locais com acesso
a energia térmica de baixo custo ou gratuita. Parametros como a razao de divisao
da salmoura (BDR), fluxo de dgua através da membrana e dimensoes dos sistemas

MD e PRO foram identificados como criticos para a otimizagao do processo.
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Figura 3.19: Esquema da planta de dessalinizacao hibrida do tipo RO+MD+PRO
(adaptada de Kim et al. [23]). P: permeado; A: alimentagao; SE: solugao de ex-
tracao.

Recentemente, Alawad et al. [104] fez uma anédlise tedrica da integragao entre
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VMD e cristalizadores em um sistema com zero descarte de liquidos (ZLD, do inglés
zero liquid discharge). Os pesquisadores argumentaram que existe uma caréncia
de estudos tedricos sobre a integracao de MD com cristalizadores e que a maioria
dos trabalhos é de natureza experimental e nao abordam conceitos fundamentais
como recuperacgao de energia e o impacto economico da venda do sal no custo de
producao da agua. Foram propostas e analisadas duas configuracoes de planta,
uma sem recuperacao de energia e a outra com recuperagao integrada. Ambas as
plantas consistiam em uma bateria de permeadores VMD em série, conectada em
série com um cristalisador. Os resultados mostraram que a recuperacao de energia
proporcionou uma reducao de 39% no consumo especifico de energia térmica, uma
diminuicao de 20% na drea de membrana necessaria e um aumento significativo na
eficiéncia do sistema, elevando o GOR de 0,671 para 1,072. Para uma temperatura
de alimentacao entre 70 e 90°C, foi observado um fluxo de destilado médio de 80
kg/m?h e um custo de produgao da dgua de $ 0,31/m3, o mais baixo observado até

o momento para esta aplicagao.
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Capitulo 4
Metodologia

Neste capitulo sao apresentados os problemas fisicos estudados e as formulagoes

matematicas utilizadas para a resolucao destes.

4.1 Problemas fisicos

Dois problemas fisicos foram estudados nesta tese: (i) o acoplamento do reator
com uma planta de DCMD e (ii) o acoplamento do reator com uma planta hibrida de
RO e DCMD. Nas préximas subsecoes serao descritos em detalhes as configuragoes

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 moédulo de DCMD, um reciclo de alimentacgao, e um sistema de recuperacao
de calor composto por dois trocadores de calor. O condensador de acoplamento
¢ projetado para elevar a temperatura da dgua de alimentagao até a temperatura
de entrada da alimentagao no moédulo, que é mantida fixa e consiste em um dos
parametros de operagao do médulo. A corrente de entrada do permeado (p-e) e a
corrente de alimentacao fresca (a-e) entram ambas & mesma temperatura na planta
de dessalinizacdo (temperatura ambiente). Os trocadores de calor 1 e 2 compoem
o sistema de recuperagao de calor, atuando como pré-aquecedores para a carga de
alimentacao fresca. O trocador de calor 1 é projetado para recuperar parte do
calor presente na corrente de saida do permeado, que foi cedido pela alimentacao ao
longo do médulo. O trocador de calor 2 é projetado para recuperar parte do calor
presente na corrente de saida da alimentagdo. A posicao dos trocadores de calor

supoe que a temperatura de saida da alimentacao (T,_¢) é maior que a temperatura
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da alimentagao ap6s o trocador de calor 2 (T,_3) e que a temperatura de saida do
permeado (7,_2) é maior que a temperatura da alimentacao apds a adigao do reciclo
(Th—2). Como essa condi¢ao nao se verifica em todos os casos estudados, para evitar
que haja o resfriamento indesejado da alimentacao, o respectivo trocador de calor
sera desativado caso essas condigoes nao sejam atendidas individualmente. Essa
abordagem ¢é equivalente a realizar um bypass de um ou ambos os trocadores de
calor, caso as condicoes de temperatura nao sejam atendidas. A corrente de vapor
extraido do SMR (v-e) é o fluido de trabalho que, ao ser condensado no condensador
de acoplamento, fornece a energia térmica necessaria para a dessalinizacao. As
condigoes deste vapor em diferentes pontos de extragao no circuito secundario do
reator serdo explicadas em detalhes na Segao [£.1.3.2]

Reciclo da
Salmoura Separador alimentacio

< —
a-s a-r
a-4
a-7 J
Trocador @
A

de calor 2
Vapor extraido v
do SMR @ v-s
v-e Condensador de
Entrada da acoplamento a-3
alimentacéo
Entrada do Saida do
permeado permeado K \ Permeado final
_— 3 > >
p-e p-2 Q// p-s
Trocador %
Médulo de calor 1
de DCMD
a-2
Salda da alimentacao 1 J
a-6

a-e

Alimentagéo
fresca

Figura 4.1: Esquema do acoplamento do reator com planta de DCMD.
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4.1.2 Acoplamento com planta hibrida de RO e DCMD

O segundo problema fisico, o acoplamento do SMR com a planta de dessali-
nizagao hibrida de RO e DCMD (RO+DCMD) é apresentada na Figura[d.2l Quando
comparado com o problema fisico anterior (Figura, o acoplamento térmico entre
o SMR e a planta de DCMD é essencialmente o mesmo. A unica diferenca é que a
alimentacao da planta de DCMD ¢é a salmoura que sai da planta de RO. Neste aco-
plamento hibrido em que RO e DCMD sao integradas em série, a salmoura gerada
pela RO pode ser direcionada integralmente ou parcialmente para a alimentacao da
planta de DCMD.

A planta de RO (parte inferior da Figura consiste em um modulo de RO,
que ¢é alimentado por uma solugao salina bombeada até a pressao necessaria para a
RO. Embora na Figura sO seja representada uma tnica bomba, na realidade esse
bombeamento é feito por meio de trés bombas colocadas em série: uma primeira
bomba (denominada bomba de dgua do mar) é responsivel pela captagao da dgua
salina, seguida por uma segunda bomba (denominada bomba de reforgo) que eleva
a pressao a uma pressao intermedidria, e, por fim, uma bomba de alta pressao, que
eleva a pressao da agua até o ponto de operacao do médulo de RO.

Uma caracteristica fundamental da planta de RO é a recuperacao de energia,
realizada por trocadores de pressao que reaproveitam parte da pressao da salmoura,
transferindo-a para a alimentagao. Esse processo reduz tanto o consumo energético
da planta quanto a pressao do efluente da RO. No acoplamento estudado, adotou-se
uma eficiéncia de recuperacao de energia de 95%, que representa um patamar tipico
de eficiéncia encontrado nas plantas de RO mais modernas [I05]. No esquema de
acoplamento hibrido proposto (Figura , considera-se que a pressao manomeétrica
residual do efluente da RO ¢ dissipada por valvulas de alivio antes de sua entrada
na planta de DCMD.

Neste acoplamento hibrido, a planta de DCMD utiliza o calor proveniente do va-
por extraido do SMR como fonte de energia para dessalinizacao, da mesma maneira
que no problema fisico anterior (Figura , enquanto a planta de RO é movida a
energia elétrica. Para todos os fins, esta energia pode vir direto do SMR ou da rede

elétrica local.

4.1.3 Componentes dos problemas fisicos

Os principais componentes dos dois problemas fisicos analisados sao o SMR (re-
ator NuScale) e os mddulos de dessalinizagdo (de DCMD e de RO). Somente os
modulos de dessalinizagao foram modelados: o médulo de DCMD foi modelado de
forma completa, levando em consideracao parametros geométricos e operacionais, en-

quanto que o moédulo de RO foi modelado por meio de uma abordagem simplificada,
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Figura 4.2: Esquema do acoplamento hibrido do reator com planta de RO4+DCMD.

que considera uma geometria genérica e utiliza somente parametros operacionais.
Os demais componentes de ambas as plantas, como trocadores de calor e bombas,
foram representados por modelos simplificados baseados em equagoes analiticas.

Nas préximas subsegoes, serao apresentados detalhes funcionais relevantes para
o objeto de estudo desta tese relacionados ao médulo de DCMD e ao circuito se-
cundario do SMR.
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4.1.3.1 Mobdulo de DCMD

O médulo de DCMD que ¢é representado na Figura ¢ do tipo casco cilindrico
e fibras ocas, como mostra a Figura . A alimentacao quente (dgua salina) flui
através do casco em contracorrente com o permeado (dgua pura), que flui através

das fibras ocas.

FEntrada da
alimentacéo

B AN
Entrada do - I" ‘ u,‘ \ ;r‘ ; \ | ‘\“ "'\l ‘ Saida do
permeado \J “| { ] ‘ [ permeado

Saida da
alimentacéo

Figura 4.3: Representacao ilustrativa do médulo de DCMD e uma secao cilindrica
do seu interior.

4.1.3.2 Reator NuScale

O circuito secundério do reator NuScale [106] é representado de maneira simpli-
ficada na Figura [£.4] Pode-se observar que o vapor superaquecido sai do gerador
de vapor a 303,72 °C e 3,17 MPa e, apods ser expandido na turbina, é condensado a
41,67 °C. No condensador misturador, o vapor de exaustao da turbina, a 41,67 °C e
8,07 kPa, condensa ao entrar em contato com outras correntes liquidas extraidas dos
ultimos estagios 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 extracao de vapor do circuito
secundario para a planta de DCMD que foram investigados nesta tese. O ponto 1
representa o vapor de exaustao da turbina enquanto o ponto 2 representa o vapor
que alimenta o primeiro pré-aquecedor de agua de alimentacdo. As propriedades
do vapor extraido do circuito secundario do reator para a planta de dessalinizagao
sao apresentadas na Tabela [106] para cada ponto de extragao apresentado na
Figura A classificagdo do vapor pela pressdo: baixa, média ou alta (LP, MP e
HP, respectivamente, em lingua inglesa) foi realizada segundo a Tabela[d.2][29]. Este

é um dos sistemas de classificagao mais utilizados pelos fabricantes de equipamentos
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industriais como caldeiras e tubulacoes vapor. E importante notar que, embora esta
nomenclatura seja muito utilizada na literatura cientifica (LP, MP e HP), nao ha um
consenso quanto a classificagao e existem diversos sistemas que, embora semelhantes,

apresentam variacoes entre si.

26,68 | 6644

137 | 60036

316745 | 303,72

8,07 4167

@ 62,05 86,83 @

401 240097

Gerador 335

de vapor

5004 |2250.37

3763.85| 124,00

3065 41| 2,00

67,07 | 178,34

O

A
3519,08) 148,94 k‘
2243 55| 123,72
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135.14‘ 87.80 58,05 | 1006
8,49 ‘368.07 13,42 |goa_ss
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m (kg/s) |h (kJ/ke)
------ » extracio de liquidos

da turbina

Figura 4.4: Fluxograma do circuito secundério do reator NuScale.

Tabela 4.1: Parametros do vapor nos pontos de extragao 1 e 2.

Parametro (Unidade) Simbolo Ponto 1 Ponto 2
Vazao maéssica (kg/s) m 50,9 50,9
Temperatura (°C) T 41,67 86,83
Pressao (kPa) P 8,07 62,05
Entalpia (kJ/kg) h 2.259,37  2.400,97
Titulo (%) x 86,80 88,94
Entalpia de condensagao (kJ/kg) htv 2.084,84  2.037,43
Classificagao do vapor - LP LP
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Tabela 4.2: Sistema de classificagdo do vapor em func¢ao de sua pressao [29).

Classificagao Sigla Faixa de pressao
Vapor de baixa pressao LP 0-103,4 kPa
Vapor de média pressao MP  103,4 - 1034,0 kPa
Vapor de alta pressao HP > 1034,0 kPa

4.2 Modelo fisico-matematico

A modelagem dos acoplamentos apresentados nas Figuras e pode ser
subdividida em duas partes: a modelagem da planta de DCMD e a modelagem da
planta de RO. Os modelos utilizados para representacao de cada planta, tao bem
quanto os métodos utilizados para solucao dos problemas, serao apresentados nas

subsecoes 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) simulacdo do médulo de DCMD e (ii) fechamento termo-
hidraulico da planta completa, que inclui o médulo de DCMD, os trocadores de calor

e o reciclo da alimentagao.

4.2.1.1 Mobdulo de DCMD

O médulo de DCMD é modelado como um meio poroso composto por duas fases
fluidas (alimentacdo e permeado) e uma fase sélida (membrana), como é apresen-
tado no esquema da Figura Os parametros fisicos e geométricos do modelo sao
apresentados na Tabela[4.3] Uma hip6tese do modelo é que a vazao volumétrica em
ambas as fases fluidas é constante ao longo do médulo. Esta hipétese simplifica con-
sideravelmente a modelagem e é razoavel ja que a vazao de dgua destilada que cruza
a membrana é muito baixa comparada com a vazao da alimentacao e do permeado.
A pressao estética é considerada uniforme em todo o médulo e é denominada pressao
de operacao.

Os diametros hidraulicos e equivalentes sao calculados segundo Todreas e Kazimi
[107].

e Diametro hidrdulico (Dy,):

4 - Area transversal

D (4.1)

h = 7 -
Perimetro aquecido

Logo, para o permeado, tem-se:

74



Tabela 4.3: Principais parametros fisicos e geométricos do médulo de DCMD.

Parametro Simbolo
Raio interno da fibra oca Tfi
Raio externo da fibra oca Tfe
Raio interno do casco Te
Espessura da membrana 1)
Comprimento do médulo L
Numero de fibras do médulo Ny
Porosidade da membrana Om
Diametro do poro da membrana dp
Condutividade térmica do polimero da membrana kpi
Vazao volumétrica da alimentacgao Qa
Vazao volumétrica do permeado Qp
Temperatura de entrada da alimentacao Tea
Temperatura de entrada do permeado Tep
Fracao massica de sal na alimentacgao Wq,
Fracao massica de sal no permeado wp
Pressao de operacao P

)

Tfe

Figura 4.5: Representacao do médulo de DCMD como meio poroso e seus principais
parametros geométricos.
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th = 27“]01' (42)

E para a alimentacao:

Dy, = 4.3
& Nf?“fe ( )
e Diametro equivalente (D,):
4 - Area transversal
D, = 4.4
Perimetro molhado (44)
Portanto, para o permeado, tem-se:
D, = 2ry; (4.5)
E para a alimentagao:
ro\ 2
21, (1 — Ny (i) )
Te
D, = (4.6)
1+ Nf%
7/‘C
A porosidade (Eq. [2.32) de cada fase pode ser escrita como:
NfT’2l
=75 (4.7)
NfT’Qe
bo=1— T2f (4.8)

4.2.1.1.1 Propriedades termofisicas

No modelo desenvolvido, as propriedades sao calculadas a uma temperatura
constante T,,.q, que é a média entre as temperaturas de entrada da alimentacao

e do permeado:

Teo + T
2
As propriedades da agua destilada sao calculadas por meio de interpolagao dos
dados termofisicos do banco de dados NIST REFPROP v.7.0 [108] & pressao cons-

Trned = (4.9)
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tante P. Para a agua salina, as propriedades sao estimadas utilizando as correlacoes

empiricas de Sharqawy et al. [109], apresentadas a seguir.

e Densidade (p):

p=103(A Fy + AyFy + AsFs + AyFy) (4.10)

onde os parametros sao calculados por meio das relagoes a seguir:

Ay = 4,032G, + 0, 11G5 + 3,26 x 104Gy;

Ay = —0,108G; + 1,571 x 1073Gy — 4,23 x 10~4Gx;

Ay = —0,012G; + 1,74 x 1073G5 — 9 x 1075G;

Ay =6,92 x 1074G; — 8,7 x 105Gy — 5,3 x 1075Gy;

G1=0,5;Gy = B;G3 = 2B% — 1; B = (2000w — 150)/150;

Fy=0,5;F, = A Fy = 242 — 1; Fy = 443 — 34; A = (2T — 200)/160
(4.11)

A correlacao fornece a densidade em kg/m? e requer a temperatura 7' em
°C e a fragao massica de sal w em kg/kg. A correlagao é vélida para 20 °C <
T <180 °C e 0,01 < w < 0,16 kg/kg e apresenta intervalo de confianca de +
0,1%.

e Calor especifico a pressao constante (c,):

¢,=A+ BT +CT?+ DT? (4.12)

cujos parametros sao:

A =5,328 — 97, 6w + 404w?

B = —6,913 x 1072 + 0, 7351w — 3, 15w?
C'=9,6x107%—-1,927 x 1073 4 8,23 x 10 3w?
D=2,5x10"2+1,666 x 1075w — 7,125 x 10~5w?

(4.13)

A correlagao fornece o calor especifico em J/kg-K e requer a temperatura
T em K e a fracao méssica de sal w em kg/kg. A correlagao é vilida para
273,15 K < T' < 453,15 K e w < 0,18 kg/kg e apresenta intervalo de confianga
de £+ 0,28%.

e Condutividade térmica (k):
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A T 4 973,15 0333
log(k) =0,434 <27 3 _ w) (1 ﬂ)
(4.14)

T + 273.15 674+ 30w
+ log (240 + 0, 2w)

Esta correlagao fornece a condutividade térmica em W/m-K e requer a tem-
peratura 7" em °C e a fragdo méssica de sal w em kg/kg. A correlacao é vélida
para 0 °C < T < 180 °C e w < 0,16 kg/kg e apresenta intervalo de confianca
de + 3,00%.

e Viscosidade (u):

log ( a ) (—0,037241 4 0,018591% — 0,002711°) log (10001)
/flpura (415)

+0,04281 + 0,001231% + 0, 0001313

onde fipyrq € a viscosidade da dgua pura sob as mesmas condicoes e I é calculado

da seguinte maneira:

19915w
I = 4.16
(1 — 1004, 87w) ( )

A correlacao fornece a viscosidade em kg/m-s e requer a temperatura 7'
em °C e a fragdo massica de sal w em kg/kg. A correlagao é valida para 20 °C
< T <150 °Ce 0,015 < w < 0,13 kg/kg e apresenta intervalo de confianga de
+ 0,40%.

e Entalpia especifica (h):

hiv = hpura — w(a1 + asw + asw? + ayw® + asT + agT? + a7 T3
(4.17)
+ (lng + angT + CL10UJT2>

onde as constantes sao informadas abaixo:

78



a; = —2,348 x 10*
as = 3,152 x 10°
as = 2,803 x 10°
as = —1.446 x 107
as = 7,826 x 10°
ag = —4,417 x 10
a; = 2,139 x 107!
ag = —1,991 x 104
ag = 2,778 x 10*
aip =9, 728 x 10

(4.18)

\

A correlcao fornece a entalpia em J/kgK e requer a temperatura 7" em °C
e a fragao maéssica de sal w em kg/kg. A correlagao é valida para 10 °C < T <
120 °C e 0 < w < 0,12 kg/kg e apresenta intervalo de confianga de + 0,50%.

Entalpia especifica de vaporizagao (hy,):

hlv = hlv,pura X (1 - U}) (419)
onde My, pure € @ entalpia de vaporizacao da dgua pura, obtida por regressao
linear [109]:

Ry pura = 1000(—2,2 x T + 2500) (4.20)

A correlagao e a equagao fornecem a entalpia de vaporizagao em J/kg
e requerem a temperatura 7' em °C e a fracdo maéssica de sal w em kg/kg. A
equacao é valida para 0 °C < T < 100 °C e 0,00 < w < 0,12.

Entropia especifica (s):

S = Spura — w<a1 + asw + a3w2 + a4w3 +asT + a6T2 + a7T3 (4 21)
+ CngT + CLg’w2T + CL10U)T2)

onde as constantes sao informadas abaixo:
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(

ar = —4, 231 x 102
as = —1,463 x 10°
az = —9,880 x 10
ay = 3,095 x 10°

a5 = 2,562 x 10!

ag = —1,443 x 10~
ar = 5,879 x 104
ag = —6,111 x 10!
ag = 8,041 x 10!
ao = 3,035 x 107!

(4.22)

\

A correlcao fornece a entalpia em kJ/kg e requer a temperatura 7" em °C
e a fragdo maéssica de sal w em kg/kg. A correlagao é valida para 10 °C < T <
120 °C e 0 < w < 0,12 kg/kg e apresenta intervalo de confianga de + 0,50%.

4.2.1.1.2 Fluidodinamica

No interior do meio poroso representado na Figura[4.5] o escoamento de ambas as
fases é considerado estacionario e totalmente desenvolvido, com perfil de velocidade
axissimétrico. Portanto as velocidades superficiais sao obtidas através das seguintes

equacoes:

_ @

= (4.23)
Qa

= 4.24

v o (4.24)

A perda de carga foi calculada para cada fase utilizando a equacao de Darcy-

Weisbach:

L pu?
AP = f—— 4.25
=5 (4.25)
no qual o fator de atrito f foi calculado utilizando as seguintes correlagoes:
64
— , Re <2100 [I7, I10/— —113]
f={ Re (4.26)
[0,791In(Re) — 1,64]_2 , Re >2.100 [I7, 18, [114]

onde Re é o nimero de Reynolds, que é calculado a partir da velocidade real do

fluido u (ou velocidade intersticial):
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W

4.2.1.1.3 Transferéncia de calor

Partindo da equagao da conservacao da energia em um meio poroso na ausencia
de equilibrio térmico (Eq. [2.37)), considerando a derivada no tempo e o termo de

geracao de calor nulos e a condutividade térmica constante, tem-se:

(pcy) v, VT = PkV*T — asheony (T — Ty) (4.28)

Ao reescrever a Eq. para coordenadas cilindricas, considerando que ha

somente difusao de calor na direcao radial r, tem-se, para cada uma das duas fases:

T, ko, & <T6T

Prlorls o " T T oy 8_:> — apheonvp(Tp = Trnp) (4.29)

ppCanaE— r Or or

aTa — ka¢a 2 <TaTa> - aahcom;,a<Ta - Tm,a) (430>

onde as dreas especificas das fases (a, e a,) sao definidas como:

_ 2Nyry

b= (4.31)
2N 7 e
1y = % (4.32)

Para a solucao das Eq. e sa0 necessarias, para cada equacao, 2
condigoes de contorno em r e uma condi¢cao de contorno em z. A condigao de
contorno adotada em z é a temperatura de entrada prescrita (vide Tabela , con-
siderada uniforme em r. As condig¢oes de contorno adotadas em r sdao: fluxo de
calor nulo na superficie externa do meio poroso (representando o casco adiabatico
do médulo de DCMD) e fluxo de calor nulo no eixo central do meio poroso (r = 0),

conforme a condicao de axissimetria. Portanto, as condi¢oes de contorno necessérias

para a solucao da Eq. sa0:

T,(r,0) =T,
o,
or |y (4.33)
ol
e _—

De maneira analoga, as condigoes de contorno da Eq. Sa0:
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(( T.(r,L) = T.,
oT, 0
¢ o _, (4.34)
oT,
=0
\ (97’ T=Tc

O numero de Nusselt de ambas as fases foi calculado por meio das seguintes

correlagoes empiricas:

0,036RePr(Dy,/L)
14 0,0011[RePr(D,/L)]*8 ’
B (Re — 1.000)Pr(f/8)
1,07+ 12,7(Pr2/3 —1)(f/8)Y/2

Nu = 4,36 + Re <2100 [17, 18, B8, 114 117]

Nu

Re >2.100 [17, I8, [I14]
(4.35)

onde o nimero de Nusselt (Nu) e o numero de Prandtl (Pr) de ambas as fases sao

definidos como:

Nu = = (4.36)
Pr= % (4.37)

O fator de atrito f, que aparece na Eq. [£.35|para o regime turbulento, é calculado
pela Equacao [4.26]

O perfil de temperatura na DCMD foi apresentado na Figura[2.11} Realizando o
balanco de energia em um elemento de volume infinitesimal da membrana de com-
primento dz, obtém-se a Eq. Para este elemento de volume, que é representado
na Figura , o sentido do fluxo méssico ja, ¢ arbitrado do interior da fibra oca
para o seu exterior (embora este seja oposto ao sentido real do transporte do vapor
através da membrana). Ja a taxa de transferéncia de calor ¢ tem o sentido adotado
do exterior da fibra oca para o seu interior, como mostra a Fig. [1.6]

21k,,d .
q= u (Tam — Tpm> - QWTfidsz,rhlv,a (438)

r
In (ﬁ)
Tfi
Na Eq. hiy o € a entalpia de vaporizagao da alimentacao e k,, ¢ a conduti-

vidade da membrana, calculada da seguinte maneira [17), 58, 116]:

ki = kom + (1 = ¢ ki (4.39)

onde k,; é a condutividade térmica do polimero que constitui a membrana (Tabela
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e k, 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 regressao linear dos dados do NIST REFPROP v.7.0 [10§] para o vapor

saturado utilizando a faixa de temperaturas de 20 a 100 °C (faixa linear).

dz

Figura 4.6: Representacao do elemento de volume diferencial da membrana.

Uma vez que a taxa de transferéncia de calor que atravessa a membrana (Eq.
4.38)) é a mesma que atravessa as fases alimentacdo e permeado ([117]), pode-se

relacionar o calor ¢ com a temperatura da fase bulk do permeado T}, e da alimentacao
T,:
q =277 ted2heonv,a(Te — Tam) = 277 pidzheony p(Lpm — 1)) (4.40)

As equacoes que descrevem o perfil radial de temperaturas deste problema foram
derivadas a partir das Equagoes e por Lisboa et al. [17]:

rfehcom) a(Tam - Tpm) ln(rfe/rfi) rfehcomz a:| -
Tam:Ta_ 1+ . : + : Ta—T
|: ]{;m(Tam - Tpm) - jA,rhlv,ani hl(rfe/rfi) 7ﬂfihconv,p ( p)
(4.41)
-1
Tfihcom) p(Tam - Tpm) ln(rfe/rfi) /rfehconv a:|
Tom=1T,+ |1+ : - + . T, — T,
P b |: km(Tam - Tpm) - ]A,rhlv,arfi 1n(Tfe/rfi) Tfihconv,p ( P)
(4.42)

Os dois sistemas compostos pelas Equagoes[4.29] [4.30] e suas respectivas condigoes
de contorno, Egs. e 4.34] sao de segunda ordem em relagao a coordenada
radial e de primeira ordem em relagao a coordenada axial. A complexidade destes
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sistemas de equacoes diferenciais pode ser reduzida consideravelmente adotando a
hipotese de que os perfis de temperatura nas fases sao uniformes em relacao a r
(formulagao de parametros concentrados). Esta hipdtese é perfeitamente aceitével
ja que as condicoes de contorno em r impoem que a superficie externa do meio
poroso seja adiabatica e que a temperatura seja simétrica ao longo do eixo central.
Ambas as condigoes sao satisfeitas pelo modelo de temperaturas constantes em r.
Ao considerar que a temperatura de ambas as fases nao varia radialmente, o termo
condutivo das Eqgs. [£.29]e[4.30]desaparece, o que associado as hipéteses anteriores, de
que as velocidades e as propriedades de ambas as fases sao constantes e, portanto,
independentes de r, faz com que o sistema de equagoes diferenciais parciais seja

reduzido ao seguinte sistema de equacoes diferenciais ordinarias:

( dT,

p
PpCopUp—— = —Cplconvp(Tp — Tpm
pppde 4 p(p P) <443)
L T,(0) =Ty
( dT,
PanaUa_ - _aahconv,a(Ta - Tam)
dz (4.44)
| Tu(L) = T.

Uma observacao importante é que os sistemas de equacoes descritos acima des-
consideram o termo da energia trocada devido ao fluxo massico de destilado entre
as fases. Essa formulacao foi adotada devido a sua maior simplicidade, porém a
formulagao completa, apresentada nas Eqgs. e foi utilizada para testar a
validade da hipdtese de que este termo é despresivel. Para tal, as Eqs. e
foram utilizadas para testar o caso limite na qual a vazao massica total de destilado
ao longo do modulo é a mais elevada dentre todos os casos estudados, como sera
detalhado no Capitulo [5]

( dT,

Ppcppvpd_zp = —phconvp(Tp — Tpm) — jarhiva (4.45)
L Tp(o) =T
( dT,
PaCpaVa—7— = _aahconv,a Tzz - Tam +jA,rh/lv,a
Mz ( ) (4.46)
| Tu(L) = T

4.2.1.1.4 Transferéncia de massa

O modelo de transferéncia de massa adotado para a modelagem da DCMD en-
globa dois fenomenos: (i) a difusdo do vapor d’dgua através da membrana e (ii) a
transferéncia de massa convectiva do soluto (sal) através da camada limite do lado

da alimentacao.
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O modelo adotado para representar a difusao do vapor através da membrana
¢ o DGM simplificado, apresentado na Eq. cuja forma integrada aplicada a
direcao radial é [17]:

Dagp (DAB — paDeff) (4.47)

Tarlr=ry: = RTrpiln(rpe/rs;) t Dap — ppDeyy
onde J4,|r—, 1 ¢é o fluxo molar difusivo de dgua na superficie interna da membrana,
Pa € Dp S0 as pressoes parciais do lado da alimentacao e do permeado (na superficie
da membrana), respectivamente, e D s é o coeficiente de difusdo efetivo, definido

CO1mo:

DX D g

ATAL 4.48
Dap + ppD¥ (4.48)

Deyy =

onde os coeficientes de difusdo ordinaria e de Knudsen, Dap e D¥, respectivamente,
sao calculados pelas Eqs. e2.23]
O fluxo méssico ja, na superficie interna da fibra, por fim, é obtido

multiplicando-se a massa molar da dgua My (18,01 g/mol):

jAﬂ"’TZTfi = MAJA,r|r:rfi (449)

Por conveniéncia, os fluxos massicos de destilado serao sempre considerados na
superficie interna da fibra oca nesta tese e serao, portanto, representados simples-
mente por ja .

As pressoes parciais p, e p, que aparecem na Eq. sao obtidas a partir da lei
de Raoult modificada [17] 58]:

Pa = (1 - wam)’)/ampv,a (450)

Pp = (1- wp)’yppv,p (4.51)

onde p,, € p,, 520 as pressoes de vapor de saturacao do lado da alimentagao e do
permeado, respectivamente, tomados a temperatura da interface de cada fase com
a membrana (7}, e T,,). Os coeficientes de atividade da alimentagao na superficie
da membrana e do permeado, Vg € 7p, respectivamente, podem ser estimados para
cada fase através da seguinte regressao, valida para solugoes com fragao médssica de
sais w < 0,29 [17, [58]:

v=1-0,5w— 10w? (4.52)

As pressoes de vapor de saturacao em cada fase sao calculadas por meio da
equagao de Antoine, valida para -17°C < T' < 100°C [118]:
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1435, 264

log po[bar] = 4, 6543 —
o810 Py [bar] T[K] — 64,848

(4.53)

Por fim, para fechar o sistema de equacoes, a fragao massica da sal da alimentacao
na superficie da membrana, que aparece na Eq. é calculada utilizando a Eq.
2.31| reescrita, considerando que a densidade da solucao salina é aproximadamente

constante em toda a espessura da camada limite:

.jAr
am — Waq : 4.54
w W, €XP [phm] (4.54)

onde o coeficiente convectivo de transferéncia de massa h,, é calculado utilizando a

analogia de Chilton-Colburn:

Sh Nu
Scl/3 — Ppri/3 (4.55)
onde os numeros de Sherwood (Sh) e de Schmidt (Sc¢) sao definidos como:
B - D,
Sh = 4.56
Do (4.56)
o
Sc = 4.57
pDap ( )

O coeficiente de difusao da espécie A (sal) na espécie B (solugao salina) (Dag)

foi calculado pela correlagao empirica [119)]:

D p[m?/s] = (0,44 + 0,04237T},.4[K]) 10~ (4.58)

O coeficiente de polarizagao da concentragao (CPC), obtém-se:

o Cm o jA,r
CPC = o, = XP [phm] (4.59)

4.2.1.1.5 Solucao acoplada

Foi construido um algoritmo no software Wolfram Mathematica v.12.3 para a
simulacao do médulo de DCMD. Este algoritmo é apresentado na Figura 4.7, O
critério de convergéncia é o residuo ¢ < 10°, onde ¢ é composto pelos residuos

relativos do fluxo méssico e da transferéncia de calor (§; e &,, respectivamente):

¢ =max(;,&,) (4.60)

onde &; e &, sao:
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(1) (i—1)
Jar(2) = da,(2)
A 1.61
‘ jXr )(z) ( )
]y wlT(@) = 1)) = 0, (L) - T(0))
§q =12 Ua[Téi)(L) — Téi)(())] + Up[<T]Si)(L) - T;Si)(())] (4.62)

onde o sobrescrito ¢ indica o nimero de iteracoes do algoritmo.

Chutes iniciais:
To(2) = Tea
Tp(z) =T

Wam(2) = W,

A

Encontra Tum(z). Tpm(z) € jar(z) a partir das
Eqs. 4.36, 4.37 e 4.40 substituida em 4.42.

h 4

¥

Encontra T,(z). T,(z) a partir dos
sistemas de equacoes diferenciais 4.38 e
4.39 utilizando o comando NDSolve.

Encontra w,n,(z) utilizando a Eq. 4.47.

FIM.

Figura 4.7: Algoritmo iterativo de solucao acoplada do médulo de DCMD.
Apés a convergéncia, o cédigo fornece entdao os perfis de temperatura (7,(z),

Ty(2), Tum(z), Tym(2)) € o perfil do fluxo méssico (ja,(z)). O fluxo massico médio

de 4gua destilada ao longo do médulo j4, é calculado como:

_ 1 [t
far =1 [ dase)d: (4.63)
0
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4.2.1.1.6 Dimensionamento do moédulo

O médulo de DCMD foi escalonado a partir do médulo experimental de Yang
et al. [25]. Neste processo, o raio interno do casco r. e o nimero de fibras Ny
foram aumentados mantendo todos os outros parametros fixos, incluindo os seguin-
tes parametros intensivos: diametros hidraulicos das fases, Dy, e Dy, (Egs. e
, velocidades superficiais das fases, v, e v, (Egs. e , areas superficiais
especificas das fases, a, e a, (Eqgs. e , e o fator de empacotamento das
fibras, «, que é definido como [120]:

2
_ Nfrfz’

(0%

(4.64)

O tamanho do médulo de DCMD, representado pelo raio interno do casco r.., foi
considerado uma funcao da velocidade superficial do permeado v,, onde a seguinte
expressao foi utilizada para avaliar r,:

e = Dpin (4.65)
UpPp

Apos o dimensionamento do médulo de DCMD, os parametros extensivos que
dependem do raio do casco r., nomeadamente as vazoes das fases (Q, e Q,) ¢
o numero de fibras (Ny), foram calculados utilizando as Eqs. [4.23] |4.24] e |4.64]

respectivamente.

4.2.1.2 Fechamento termo-hidraulico da planta

Para o fechamento termo-hidrdulico da planta apresentada na Fig. [L.1] arbitra-
se o valor da vazao de entrada do médulo de DCMD (ri,,_.) e mantém-se constante
a razao entre a vazao volumétrica da alimentacao e a vazao volumétrica do perme-
ado no médulo (Q,/@,). A vazdo madssica, a temperatura e a fragdo madssica de
sais na corrente de reciclo (g, T, € w,_,) sdo arbitradas e, entao, os balangos
sequenciais de massa e de energia da planta inteira sao calculados até que o critério
de convergéncia seja atingido (£, < 107), onde o residuo da corrente de reciclo &, é

definido como:

& = maX(fma ér, €w> (4'66>
onde &,,, &7 e &, sao definidos como:
@) (i-1)
é_m i ‘mar. (i_/r:;afr (467)
ma—r
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70, - 785
Er = =y (4.68)
(4) (i—1)
Wo—y — Wy_yp
As equagoes do balan¢o de massa para a agua sao apresentadas a seguir:
Ma_9 = Mg_e + Mg_y (4.70)

onde a vazao maéssica m,_. € calculada a partir da definicao da razao de reciclo:

m
R=—"" 4.71
e (4.71)
Ma—5 = Mq_g = Mg_3 = Mg_2 (472)
M7 = Mg_g = Mg_5 — My (4.73)
Myp—s = Myp_g = My_e + 1y (4.74)
onde my é a vazao massica do destilado:

md = Nf . 27TT’fiLjA7r (475)
gy — 20Puy, (4.76)

Q@p Pp

As equagdes do balanco de massa para o sal sdo apresentadas a seguir:

w o mafewafe + mafrwafr (4 77)
a—2 — . s .
Ma—e + Mgy

Wg—5 = Wg—g4 = Wg—3 = Wg—2 (478)
L L (4.79)
Ma—6
Wq—s5 = Wq—r = We—7 = Wg—6 (480)
Mp—eWp—e
Wy o = w, g = —pelpe 481
P p—2 Ty ( )
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As equacoes do balanco de energia sao apresentadas a seguir, considerando as

taxas de recuperagao de calor em cada trocador de calor (g1 € gue2) definidas como:

IS min[ma_cha, mp_chp] (Ta_g — Tp_2) , Ta_2 < Tp_2

Qrer = (4.82)
Oa Ta—2 Z Tp—2
€ min[mafﬁcpaa ma%SCpa] (Ta76 - Ta73) ) Ta73 < Tafﬁ

tc2 = (483)
Oa Ta73 > TafG

onde ¢ é a efetividade dos trocadores de calor. Neste trabalho, foi assumido que
ambos os trocadores de calor apresentam a mesma efetividade.
As relagoes que permitem calcular as temperaturas das correntes sao apresenta-

das a seguir:
Tye=Tyo="T, (4.84)

Ng—ely—e Ng—rTu—r
T, = Momc e (4.85)
Ma—e + Mgy

TafS = Ta72 + L (486)
CpamafZ

Ta—4 - Ta—S + ﬂ (487)
CppMa—3

Tys=To (4.88)

To6 = Ta(o) (489)

Ta—7 - Ta—G - Qt.CQ (490)
CpaMa—6

T, o =T,(L) (4.91)

Gtc1
T, =T, g — ———— 4.92
P p—2 CopTitp—2 ( )

A carga térmica do condensador de acoplamento ¢.onq é:

Geond = 77'/La—4cpa(T‘ea - Ta—2) — Qtcl — Gie2 (493)
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A fragdo do vapor que é condensado no condensador de acoplamento (F,) é

obtida pela expressao:

a

F’U = -5
mvfehlv,'u

(4.94)

onde hy,, ¢ a entalpia liberada pela condensacao do vapor extraido do circuito
secundario do reator (Tabela [1.1]).

Para garantir que todo o vapor é utilizado no condensador, a vazao de entrada do
permeado (1,_.) é arbitrada, a planta inteira é calculada e o valor de F, é calculado.
Ap6s isto, um novo valor para 1,_. é calculado, dividindo o 7i2,_. inicial por F,. A
planta é entao recalculada, garantindo que o valor de F), seja igual a unidade.

O GOR ¢ definido como:

I h v,a
GOR = Mdlva (4.95)
Geond
O consumo especifico de energia SEC foi calculado como:
hlv a
SEC = : 4.96
GOR ( )
A razao de recuperacao r é definida como:
Mg
= 4.97
T (4.97)

A producao total de destilado da planta de DCMD, representada por P, é sim-
plesmente a vazao mdssica de destilado 7y, expressa em m3/d. A drea total de
membrana requerida pela planta de dessalinizacao A,, é calculada pela seguinte

expressao:

A = Nj2m (%) L (4.98)

O volume do moédulo de DCMD, representado por V', é definido como:
V =nrlL (4.99)

4.2.1.3 Analise da extracao de vapor

Nesta tese, foram estudados trés cendrios de extracao de vapor do circuito se-
cundario do SMR:

e Extracao total de vapor no ponto 1;

e Extracao total de vapor no ponto 2;
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e Extracao simultanea de vapor nos pontos 1 e 2.

O primeiro cenario, de extracao total no ponto 1, representa a recuperacao ex-
clusiva do calor rejeitado pelo SMR e, portanto, nao implica em nenhuma perda
de poténcia elétrica do reator. Nos demais cenarios, ocorre a extragao de vapor no
ponto 2 em diferentes niveis (total no segundo cendrio e parcial no terceiro). Como
essa extragao envolve vapor ainda apto a realizar trabalho, que normalmente seria
expandido no tdltimo estagio da turbina, ha uma perda de poténcia elétrica nao nula
nesses casos. Nos dois primeiros cenarios de extracao, foi considerada uma tnica
planta de DCMD enquanto no ultimo cenario, na qual ha extracao simultanea de
vapor nos pontos 1 e 2, foram consideradas duas plantas de DCMD, diferenciadas
pela alimentagao de vapor no condensador de acoplamento da planta de DCMD.
Enquanto uma é alimentada com vapor extraido do ponto 1 (exaustao da turbina),
a outra é alimentada pelo vapor de mais alta pressao extraido do ponto 2. Os
parametros fisicos de cada planta também foram considerados distintos.

Nos dois dltimos cendrios, a perda de poténcia elétrica do reator W4 foi cal-

culada pela equagao:

Wera = mi(hpa — hp1)mps (4.100)

onde 7, é a eficiéncia térmica do ciclo Rankine, e mps é a vazao massica do vapor
de baixa pressao extraido da turbina no ponto 2. Devido a conservacao de massa

na turbina, a seguinte relacao se aplica:

ripy + 1hpy = 50.9 kg/s (4.101)

Isso implica que, para a extragao combinada de vapor nos pontos 1 e 2, a vazao
maéssica combinada de vapor utilizada em ambas as plantas é de 50,9 kg/s, que
corresponde a vazao total de vapor circulante no tltimo estdgio da turbina (entre
os pontos 2 e 1).

A fracdo de extragao no ponto 2 (wpy) foi definida como a fracao mdssica de
vapor extraido no ponto 2 em relagao ao vapor total utilizado para a dessalinizacao:

M p2

P2 tpy + e ( )

4.2.1.4 Calculo da perda de carga

A perda de carga no médulo DCMD (AP,,pqu) foi calculada para cada fase pela

equagcao:

L pu?
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onde o fator de atrito f foi obtido a partir da Eq. [£.26]

A poténcia total de bombeamento da planta DCMD (W) foi calculada assu-
mindo uma perda de carga constante em todos os trocadores de calor, incluindo o
condensador (AP,. = 20 kPa). Este valor representa uma perda de carga permitida
(do inglés allowable pressure drop) comumente adotada em projetos de trocadores

de calor industriais [121], 122]. A poténcia W, foi avaliada pela equacao:

o QaAPa + QpAPp + QcAptc
b

onde as perdas de carga AP, e AP, sao referentes ao médulo de DCMD. A eficiéncia

W, (4.104)

das bombas é n, = 0,85, e a vazao de circulacao (). foi calculada por:

07 Gtc1 = 07 Gic2 = 0
.U—ev—e—i_ at ) c>0e CZO

Q. = m P Q Qp s Gr Qtc2 (4.105)
My—_ePo—e T+ Qa + Qp7 Qtc1 = Oe Q2 > 0

mv—epv—e + 2Qa + 2Qp7 Gtc1 > Oe Q2 > 0

4.2.1.5 Anadlise exergética

Foi realizada uma anélise exergética simplificada aplicada a planta de DCMD.
A eficiéncia da segunda lei 777 foi calculada pela Equagao [2.10] que pode ser escrita
como [2]:

abs abs

N = Q’”"" == mhj (4.106)
sep v—elllvw

abs
min

onde o calor minimo absoluto foi calculado por:

T,

€p

abs . . T@a -1 1
min — lim mq 1- (gd - ga—s> - _(ga - ga—s) (4107)
r—0 r

4.2.1.6 Andlise de sensibilidade

Como foi discutido na Se¢ao|3.3] existe uma relagao de antagonismo entre o GOR
e fluxo méssico de destilado j4, [13, 20, 28]. O GOR estd diretamente relacionado
com a utilizacao térmica do vapor disponivel do sistema secundério do reator e,
consequentemente, com a producao total de destilado da planta P. O fluxo massico
Jar, DOT sua vez, estd inversamente relacionado com a drea da membrana A, e o
volume do médulo V.

Para avaliar o impacto de diferentes parametros sobre essas variaveis de inte-
resse, foi realizada uma analise de sensibilidade, utilizando a metodologia da anélise
fatorial, que é uma abordagem comumente utilizada no estudo da MD [14), [17], 123].

Todos os parametros continuos do modelo utilizado para a simulagao do moédulo de
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DCMD foram analisados. Os parametros foram analisados em uma faixa de variagao

de + 15% em relacao aos valores da configuracao base.

4.2.1.7 Estudo paramétrico

Apoés a identificacao dos parametros que mais influenciam o GOR e a A,,, foi re-
alizado um estudo paramétrico considerando esses parametros, tendo a configuragao
base como ponto de partida. O efeito dos parametros foi analisado de maneira
grafica, ilustrando o efeito da variacao dos parametros observado sobre as variaveis

de interesse, em especial o GOR.

4.2.1.8 Otimizacao da planta

Por fim, foram realizadas andlises de otimizacao uni e multivariadas com o obje-
tivo de maximizar o GOR e minimizar a A,,. Em ambas as analises, foram assumidos
valores fixos para as efetividades de recuperacao de calor ¢ e razao de reciclo R. As
analises univariadas consideraram o efeito do comprimento do moédulo de DCMD,
L, e da velocidade superficial da alimentacao, v,, enquanto a analise multivariada
considerou um parametro adicional: o raio interno das fibras, ;. Na andlise univa-
riada, superficies de resposta foram geradas para as duas fungoes objetivo: GOR e
area total da membrana A,,, enquanto, na otimizacao multivariada, as mesmas duas
funcoes objetivo foram otimizadas simultaneamente por meio da determinacao da
fronteira de Pareto em um grafico de dispersao de pontos. A fronteira de Pareto, que
representa o conjunto das configuracoes otimizadas dentro do intervalo paramétrico
estudado, foi calculada utilizando o programa Wolfram Mathematica v.12.3.

Por fim, ambas as analises de otimizacao partiram de um mesmo grupo de dados,
composto por 5.000 pontos de operacao gerados considerando a combinacao pseu-
dorandomica dos parametros L e ),/Q,. Esta combinagao foi realizada por meio
de um algoritmo genético pseudorandomico implementado no programa Wolfram

Mathematica.

4.2.1.9 Analise de custo

Foi realizada uma andlise economica simplificada para estimativa do custo de
produgao da dgua (W PC, do inglés water production cost). Foi utilizada a metodo-
logia apresentada por [30], com todos os custos ajustados por uma taxa de inflagao
anual de 2,5% aplicada desde a publicacao do referido trabalho até o presente. Os
parametros utilizados estao listados na Tabela [£.4]

Os custos totais de investimento de capital direto e indireto (C'Cyy) incluiram os

seguintes componentes:
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Tabela 4.4: Parametros da anédlise de custo ajustados de Al-Obaidani [30)].

Parametro

Valor (ajustado)

Disponibilidade da planta (Agsp)

Vida 1til da planta (n)

Fator de amortizagao (Aumort)

Custo de eletricidade (Cijeyr)

Custo da membrana (C,,)

Taxa de reposicdo da membrana (Cy, rep)
Custo de pecas sobressalentes (Cps)
Custo de mao de obra (Cyo)

Custo de produtos quimicos (Cyyim)
Custo de descarte de salmoura (Csamoura)
Custo do condensador (Ceona)

Custo dos trocadores de calor (Cy.)

Custo de construgao (Ceonstr)

Custo de captagao e pré-tratamento (Cegpr)

Fator de custo das bombas (C})

90%

20 anos

0,08

$ 0,0446/kWh

$ 133,73 /m?
15%/ano

$ 0,049/m?

$ 0,0446/m?

$ 0,0267/m?

$ 0,0022/m?

$ 2.971,82/m?

$ 2.287,41/m?

$ 2.889,90/(m3/d)
$977,62/(m3/d)

$7,10 x 1076/(m3/d)

e Custo das construcao: calculado pela equacao:

0.8
CCconstr = Cconstr x P

e Custo de captacao e pré-tratamento:

P
CCcapt - Ccapt X (_

e Custo das bombas:

0,8
7’ )

P
CC, = Cy x <?> X Po

onde p, é a pressao operacional das bombas (101325 Pa).

e Custo das membranas:

CCp = A x Cy,

Custo do condensador e dos trocadores de calor:

O custo dos trocadores de calor foi calculado por:
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Oth = Atotal,tc X th (4112)

onde a drea total dos trocadores de calor Atptqr s foi estimada por [6]:

NTUtcl X Cmin,tcl + NTUth X Cmin,tc?

Avotalte = Arer + Ager =
Utc Utc

(4.113)

Na andélise dos trocadores de calor foram considerados somente os trocadores
efetivamente utilizados em cada configuracao de planta. Por exemplo, para
uma planta que recupera calor apenas da corrente de saida do permeado,

apenas a area do trocador de calor 1 foi contabilizada.

Na Equagao 4.113] o coeficiente global de transferéncia de calor Uy, foi assu-
mido como 1.500 W/m?K [6]. C,.in é a capacidade térmica minima em cada
trocador de calor e NTU é o nimero de unidades de transferéncia, calculado

pela equagao implicita para um trocador de calor em contracorrente [6]:

1—exp[-NTU (1-C,)]

= 4.114
CT1-C exp-NTU(1-C))] (4-114)
onde C,. = Chyin/Chae no trocador de calor.
O custo do condensador foi calculado de forma semelhante:
CCcond = Acond X Ccond (4115>
onde a area de troca térmica do condensador A.,,q foi calculada por:
y 'U—Gh v, v—e
Acond = m L, (4116)

U, cond ACrmeal

onde U, = 5.000 W/m?K e a temperatura média do trocador AT},.q foi cal-
culada por [0]:

Ta—4 - Ta—5
1 Tv—e - Ta—5
n _—
Tv—e - Ta—4

O custo total de investimento de capital direto e indireto (C'C},) é a soma de

AT"med =

(4.117)

todos os componentes:

CChor = 1,1 % (CClonstr + CClupt + CCh+ CChy + CChe) (4.118)
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Os custos totais de investimento de capital (C'C},) foram convertidos em en-

cargos anuais (C'Ciot anuar) utilizando o fator de amortizagao:

CCtot,anual = CCtOt X Aamort (4119)

Os custos operacionais e de manutengao (OC}y) incluiram 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 geracao de energia perdida devido a extracao

de vapor da turbina:

OCeletT - Wperd X Cveletr (4120)

Custo de eletricidade: O custo de eletricidade na planta foi calculado a partir

da poténcia de bombeamento:

OCeletr - Wb X Celetr (4121>

Custo de reposigao de membranas: O custo de reposicao de membranas foi
baseado na area total de membrana e em uma taxa de reposicao anual de
15%:

OComrep = A X Cry % 0,15 (4.122)

Outros custos operacionais:

Os custos de pecas sobressalentes, mao de obra, produtos quimicos e descarte
de salmoura sao calculados com base na producao de agua dessalinizada em

metros cubicos:

OC,, = P x Cl, (4.123)
OCMO =P X CMO (4124)
OCuim = P X Cuim (4.125)
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OCsalmou’/‘a =P x Csalmoura (4126)

Todos os custos operacionais foram convertidos para uma base anual conside-

rando a disponibilidade anual da planta:

OCtot,anual - OCtot X Adisp (4127)

O custo total de produgao de dgua (W PC') foi entdo calculado como a soma
dos encargos anuais fixos e dos custos operacionais, dividido pela producao

anual total de agua:

o Cctot,anual + OCtot,anual

WPC
Panual

(4.128)

4.2.2 Planta de RO

A planta de RO foi modelada utilizando um modelo simplificado, o mesmo empre-
gado pelo software DEEP [34], da TAEA. Apenas a nomenclatura e a representacao
das equacoes foram adaptadas para esta tese. A nomenclatura das correntes segue
aquela apresentada na Figura [4.2]

A razao de recuperacao r é estimada a partir da seguinte correlacao empirica:

~0,00115 - Sa—ro|PPM]
Pqz[bar]

T =

(4.129)

onde P, ¢ a pressao maxima de projeto da membrana e s,_,,_3 ¢ a salinidade da
alimentacao da planta de RO.

A vazao volumétrica da alimentacao Q,_,, é dada por:

Qa—ro = poros (4.130)
T

onde (p_ro—s € a vazao volumétrica de dgua dessalinizada produzida pela planta de
RO.

A vazao volumétrica da salmoura @Q,_,,—3 €, portanto:

Qa—r‘o—?) = Qa—ro - Qp—ro—S (4131)

A vazao massica da alimentacao rm,_,, ¢ dada por:

ma—ro = paQa—'ro (4132)

onde p, é a densidade da dgua (1.000 kg/m?).
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A salinidade da salmoura (s,_,—3) foi calculada por:

Sa—ro—3 = ia:T; (4133>

A salinidade do permeado s,_,,_s foi calculada por:

‘ nom 1 )

Sp—ro—s = 0,00125-5,_,,[ppm)] ‘7,A’ (1 + ) (140,03(T,_,,[°C]—25)) (4.134)
jA,proj 1—7r

onde janom ¢ 0 fluxo nominal de permeado, japro; ¢ 0 fluxo médio de projeto de

permeado e T,,_,, é a temperatura de entrada da alimentacao na planta de RO.

A pressao osmotica foi definida como funcao da temperatura 7' e da salinidade

T[K] - s[ppm]

(T = 48 -
(T, s)[bar] = 0,0000348 117

(4.135)
que serviu para avaliar a pressao osmotica média P,,.q do processo de osmose inversa:

H(Ta—Tm Sa—ro) + H(Ta—rm Sa—ro—S)
2

onde Kj; é o fator de correcao de agregacao de fons individuais.

Mpeq = Ky (4.136)

Os fatores de correcao da temperatura e da salinidade, K7 e K, respectivamente,

foram calculados por:

o[ (- ) i

1
K, =1.5—10,0000075 (1 + 1—) Sq—ro|PPM)] (4.138)
—r

onde A é a constante de permeabilidade da membrana.
A pressao liquida motriz (NDP, do inglés net driving pressure) foi calculada

por:

jA,proj KT

NDP =NDP,,, - -
JAnom * Ks FF

(4.139)

onde o subscrito nom indica o valor nominal da variavel e F'F' é o fator de incrustagao
(do inglés fouling factor).

O incremento de pressao da bomba de alta pressao APgp foi:

Apsis
APy = Hppea + NDP + 5+ AP, + APy, (4.140)

onde APy, AP, e AP, sao as quedas de pressao do sistema, do permeado e da

succao da bomba de alta pressao.
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As poténcias da bomba de alta pressao (W), da bomba de reforco (W) e da

bomba da dgua do mar (Wp,,,) sdo calculadas pelas seguintes equagoes:

mafroAPbap

Wigp = —a—ro= bap (4.141)
Tbap
] afroAPr
W, — Razro2lbr (4.142)
Nor
7 G,*T’OAP am
Wiam = azro2 " bam (4.143)
Nbam

A taxa de recuperacao de energia W, foi calculada por:

Wre = ma77"0<1 — T)nre<APbap — APsis — APalesc)}’(gec (4144>

onde K. ¢ o fator de correcao da gravidade especifica do concentrado e AP, ¢ a
pressao de descarga do concentrado.

A poténcia total demandada pela planta de RO W, foi calculada como:

Wperd = Wbap + APbr + Wbam - Wre + Wextra (4145>

onde o W,.ro € a poténcia extra, atribuida a outros componentes do sistema que

necessitam de energia elétrica. Este termo é calculado através da seguinte equagao:

Wemtra - Qa—roSPUeztra (4146)

onde SPU,.q é a energia especifica (do inglés specific power use) demandada pelos
componentes adicionais.

Por fim a energia especifica da planta de RO (SPU;) é expressa por:

Wperd

Qp—ro—s

SPU, = (4.147)

4.2.3 Integracao das plantas de RO e DCMD

No acoplamento com a planta hibrida de RO4+DCMD, a alimentagao da planta
de DCMD é a salmoura proveniente da planta de RO. A razao de divisao da sal-
moura (BDR, do inglés brine division ratio) foi definida como a razao entre a vazao
volumétrica que é direcionada a alimentacao da planta de DCMD e a vazao vo-

lumétrica total de salmoura produzida na planta de RO [23]:

Qu—e
Qafrof?)

Portanto, a produgao total da planta hibrida (P) é:

BDR = (4.148)
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P = Pro + Ppcup = Qp-ro—s + Qu (4.149)

onde Yy é a vazao de destilado da planta de DCMD. Ou, alternativamente, reali-

zando um balanco de massa no sistema:

P = Qp—ro—s + Qp—s - Qp—e (4150)

A razao de recuperacao global da planta hibrida (r40.) ¢ dada pelo balango de

massa para a agua aplicado a planta, que se reduz a:

r=rgro+rpcup - BDR- (1 —1go) (4.151)

onde rro € rpoymp sao as razoes de recuperacao de dgua das plantas individuais.
Os fatores de concentragao da salmoura na RO e na DCMD (CFgro ¢ CFpeup,

respectivamente) foram definidos como [22]:

Ca—ro— a—ro— a—ro
CFro = =4 3 _ ww cl pp (4.152)
a—ro a—ro a—ro—3

CF - Cafs o We—s Pa—e
DCMD — O - :
a—e Wg—e Pa—s

(4.153)

No estudo do acoplamento hibrido desenvolvido nesta tese, trabalhou-se com um
C Fgro fixo, uma vez que a razao de recuperacao depende unicamente da salinidade da
alimentacao da RO e da pressdo maxima da membrana (Eq. . Por outro lado,
o CFpcup € intrinsecamente variavel no modelo adotado, uma vez que dependente

dos parametros do acoplamento.
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Capitulo 5
Resultados e Discussoes

Neste capitulo sao apresentados os resultados da validacao do modelo fisico-

matematico e os resultados do acoplamento entre o reator NuScale e a planta de
DCMD.

5.1 Verificagcao e validacao dos modelos tedricos

Nesta secao serao apresentados os resultados da validacao do modelo do moédulo
de DCMD e da verificacao do modelo do médulo de RO.

5.1.1 Médulo de DCMD

O modelo fisico-matematico utilizado para a simulagao do médulo de DCMD
foi validado mediante a simulac@o dos experimentos realizados por Wang et al. [24]
(médulo concorrente) e Yang et al. [25] (médulo contracorrente). Os resultados
indicam que o modelo foi capaz de estimar o fluxo méssico de destilado com boa
concordancia para ambos os médulos, conforme mostra a Figura 5.1} Para tempe-
raturas de entrada da alimentagao mais elevadas, o modelo apresentou uma supe-
restimacgao do fluxo maéssico do médulo, com um erro perceptivel, porém inferior a
10 %. Esse desvio pode ser atribuido ao modelo isotérmico adotado para descrever
o transporte de vapor d’dgua através da membrana (Eq. .

Os resultados para a perda de carga também foram validados com dados experi-
mentais, como mostra a Figura[5.2] na qual sdo apresentadas as quedas de pressao
por atrito em funcao da velocidade real do fluido, tanto para o escoamento no casco
(Figura quanto para o escoamento no interior das fibras (Figura [5.2b). Foi
observada uma concordancia satisfatoria com os resultados experimentais, com erros
maximos inferiores a 20% em todos os casos, com excecao do escoamento no casco
com fator de empacotamento o = 53,2%, no qual foi observado um desvio relativa-

mente maior, principalmente para velocidades mais elevadas, chegando a apresentar
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Figura 5.1: GOR em fungao da temperatura de entrada da alimentagao sob as
condigoes de (a) Wang et al. [24] (b) Yang et al. [25].
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um erro maximo de aproximadamente 36%. Esta discrepancia pode ser atribuida
a hipotese 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 regiao apresenta
mais irreversibilidades do que o modelo foi capaz de prever, possivelmente devido a
formacao de vértices e zonas internas de recirculagao. Assim, a discrepancia torna-
se mais evidente para fatores de empacotamento mais baixos, pois a presenca das
membranas contribui para direcionar o escoamento dentro do moédulo, reduzindo o
efeito dos vértices e das regices de recirculacao. Mesmo com essa discrepancia sig-
nificativa, modelos simplificados desse tipo continuam sendo amplamente utilizados
na literatura devido a simplicidade e capacidade de fornecer estimativas razoaveis da
perda de carga. No decorrer desta pesquisa, observou-se que outros modelos, como
aqueles baseados na Lei de Darcy (Equagao , apresentaram erros ainda maiores
em determinadas condicoes de operacao, exceto nos casos em que a permeabilidade
foi determinada experimentalmente. Por esse motivo, optou-se pela utilizacao deste

modelo.

5.1.2 Modbdulo de RO

O modelo fisico-matematico utilizado para a simulacao do médulo de RO foi
verificado comparando os resultados obtidos pelo cédigo implementado no Wolfram
Mathematica com os resultados do software DEEP da TAEA e com o estudo tedrico
de Ingersoll et al. [10].

Os parametros da planta de RO utilizados para a verificagao do modelo sao apre-
sentados na Tabela [5.1] e os resultados do modelo implementado no Mathematica,
em comparac¢ao com os resultados do DEEP, sao apresentados na Tabela onde

foi observado que o desvio relativo entre os dois foi inferior & 1 %.
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Figura 5.2: Perda de carga em funcao da velocidade real do fluido para escoamento
(a) no casco, e (b) no interior das fibras.
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Tabela 5.1: Parametros do Modelo

Nome Simbolo Valor Unidade
Producao total de permeado da planta P 300.000 m?/d
Pressao maxima da membrana Prax 69 bar
Fluxo médio de projeto do permeado JA.proj 13,6 1/(m? h)
Fluxo nominal do permeado JAnom 27,8 1/(m? h)
Constante de permeabilidade da membrana A 4.200 -
Pressao liquida motriz nominal NDP,,m, 28,2 bar
Fator de incrustacao FF 0,8 -
Fator de correcao de agregacao de ifons individuais K;; 1,05 -
Perda de carga do sistema AP, 2 bar
Perda de carga do permeado AP, 1 bar
Perda de carga da sucgao da bomba de alta pressao APy 1 bar
Pressao de descarga do concentrado APjese 0,5 bar
Incremento de pressao da bomba de dgua do mar APyam 1,7 bar
Incremento de pressdo da bomba de reforgo APy, 3,3 bar
Fator de corregao da gravidade especifica do concentrado Kgee 1,04 -
Eficiéncia da bomba de alta pressao Nbap 82,4% -
Eficiéncia da bomba de dgua do mar Nbam 85% -
Eficiéncia da bomba de reforgo Mor 85% -
Eficiéncia da recuperacao de energia Nre 95% -
Energia especifica para componentes adicionais SPUe.ptra 0,4 kWh/m?3

Tabela 5.2: Parametros do Modelo

Varidvel Simbolo Valor (Mathematica) Valor (DEEP) Desvio (%) Unidade
Razao de recuperagao r 49,687 % 49,688 % -0,002 % -
Poténcia demandada Wherd 43,716 43,552 0,376 % MWe
Energia especifica gasta ~ SPU; 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 especifica demandada pela RO foi relativamente maior (4,0 kWh/m?)
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em comparacao com a energia especifica calculada pelo modelo adotado nesta tese
(aproximadamente 3,5 %). Este desvio, apesar de relativamente pequeno em termos
percentuais (~ 12,5 %), pode causar uma discrepancia significativa em valores abso-
lutos da poténcia total demandada pela RO. Por exemplo, para a mesma producao
de permeado, a poténcia 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 especifica 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

Apoés a validagao do modelo tedrico, a configuracao escolhida como base para
o modulo da planta de DCMD foi aquela apresentada por Yang et al. [25], cujos
parametros sao apresentados na Tabela [5.3] Esta escolha deve-se ao fato de que,
dentre as duas configuracoes experimentais estudadas na etapa de validagao, a de
Yang et al. [25] apresenta maior eficiéncia térmica devido ao escoamento das fases
em contracorrente.

Foram estudados trés cenarios de extracao de vapor, como descrito na Segao
4.2.1.3; (i) extracao total no ponto 1 (recuperagao de calor residual), (ii) extracao
total no ponto 2 e (iii) extragdo simultanea no ponto 1 e 2. Para as plantas de
DCMD alimentadas com o vapor extraido do ponto 1, a temperatura de entrada da
alimentacao no médulo de DCMD (T.,, ou T,_5) foi de 39,7 °C, enquanto para as
plantas alimentadas com o vapor extraido do ponto 2, a temperatura de entrada da
alimentacao foi de 84,8 °C. Em ambos os casos, foi considerada uma diferenca de

temperatura minima no condensador de acoplamento de 2 °C [124].
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Tabela 5.3: Valores adotados para os parametros fisicos e geométricos do médulo
(com base na configuragdo de Yang et al. [25]).

Parametro Simbolo Valor Unidade
Raio interno da fibra oca Tfi 0,49 mm
Espessura da membrana 0 235 pm
Diametro hidraulico da alimentacao Dy, 3,43 mm
Diametro hidraulico do permeado Dy, 0,98 mm
Area especifica da alimentacao Qg 819,4 m!
Area especifica do permeado ap 553,8 m!
Fator de empacotamento das fibras Q 29,7% -
Comprimento do médulo L 450 mm
Porosidade da membrana Om 0,85 -
Diametro do poro da membrana dp 0,164 pm
Condutividade térmica do polimero da membrana Epi 0,28 W/m-K
Velocidade superficial da alimentagao Vg 0,176 m/s
Velocidade superficial do permeado vp 0,024 m/s
Temperatura de entrada da alimentacao Teq 39,7/ 83,1" °C
Temperatura de entrada do permeado Tep 24,85 °C
Fracao massica de sal na alimentagao Weq 0,035 -
Fracao massica de sal no permeado wp 0,000 -
Pressao de operacgao P 101,325 kPa

" 39,7 °C para a planta com extracao de vapor no ponto 1 e 83,1 °C para a planta com extracao
de vapor no ponto 2.

ok
somente para acoplamento simples com DCMD.

A configuracao base da planta de dessalinizacao estudada nesta fase é composta
por um modulo cujos parametros sao apresentados na Tabela [5.3] sem recuperacgao
de calor (¢ = 0) e sem reciclo (R = 0). Foi avaliado pelo modelo desenvolvido
que a planta de dessalinizagao com esta configuracao base de médulo de DCMD foi
capaz de produzir 148,97 m?/dia de dgua destilada, usando exclusivamente o calor
rejeitado do reator, isto é, utilizando extracao total de vapor no ponto 1.

Com o objetivo de aumentar a capacidade de producao de agua destilada, foi
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realizada uma andlise de sensibilidade para identificar os parametros de maior in-
fluéncia sobre o sistema, seguido por um estudo paramétrico e uma otimizacao, cujos

resultados serao apresentados nas subsecoes a seguir.

5.2.1 Analise de sensibilidade

Os resultados da analise fatorial sao apresentados na Fig. para a planta de
recuperacao de calor rejeitado (com extragao total no ponto 1). Nesta anélise, foram
examinados os efeitos percentuais de todos os parametros continuos do médulo de
DCMD sobre o GOR e a area total da membrana (A4,,), com excecado das tempe-
raturas de entrada da alimentacao e do permeado, que foram mantidas fixas, uma
vez que sao dependentes das condigoes de operacao do moédulo. Foram analisados
dois casos: (i) sem reciclo e recuperacao de calor (R = 0, ¢ = 0) e (ii) com reciclo
e recuperacgao de calor (R = 100, ¢ = 0,75), sendo estes valores atribuidos para R e
¢ indicativos de um sistema com recuperacao de calor otimizada, embora possiveis
de serem alcangados em aplicagoes préticas [6], [122].

Pode-se observar na Fig. que a porosidade da membrana ¢,, foi o parametro
que apresentou o maior efeito sobre o GOR, seguida pela velocidade superficial da
alimentagao v, e pelo raio interno da fibra 7. Os trés principais parametros que
tiveram maior efeito sobre a area total da membrana A,, foram o comprimento
L do médulo de DCMD, o raio interno da fibra ry; e a velocidade superficial da

alimentacao v,.

5.2.2 Estudo paramétrico

Foi realizado um estudo paramétrico considerando os quatro parametros com
maior influéncia sobre as varidveis de interesse do sistema (GOR e A,,,): ¢, Vg, T
e L. Além disso, foram incluidos dois parametros adicionais, relacionados a planta
de DCMD, cuja influéncia sobre as variaveis de interesse ja era antecipada com base
na literatura cientifica: a razao de reciclo (R) e a efetividade da recuperagao de
calor (). Por convengao, o comprimento do médulo (L) e o raio interno da fibra
(r4;) foram representados por seus respectivos parametros adimensionais, L* e T
que resultam da divisao de L e ry; por seus valores correspondentes na configuracao
base (Tab. . A velocidade superficial da alimentagao (v,) foi expressa pela razao
adimensional v, /v,, também conhecida na literatura como razao de velocidades su-
perficiais ou, mais comumente, como razao de vazoes. Para isso, assumiu-se uma
velocidade superficial do permeado (v,) constante, igual aquela da configuracao base

(Tab. [5.3), enquanto a velocidade superficial da alimentagao (v,) foi variada.

109



Efeito (%)

A, (e=0:R=0)

GOR (s=0:R-0)

40

S
e
3
[Ra]
E HA FEHG D EFAEC F H A B FHAHAF BF BHAFH
(a) (b)
GOR (¢=0,75:R=100) A, (e=0,75;R=100)
60 30
g g
2 .z
= 25}
F A HB G E AFFGAG C

E HA F D CEHEFAECE
(c)

Figura 5.3: Analise fatorial considerando (a) o GOR e (b) a drea da membrana
A, sem reciclo e recuperagao de calor; (¢) o GOR e (d) a drea da membrana A,,,
com reciclo e recuperagao de calor (R = 100, ¢ = 0,75). Parametros: A - raio
interno da fibra (rs;); B - espessura da membrana (6); C - condutividade térmica
do polimero (k); D - diametro do poro (d,); E - porosidade da membrana (¢,,);
F - comprimento do médulo (L); G - velocidade superficial do permeado (v,); H -

(d)

velocidade superficial da alimentacao (v,).
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5.2.2.1 Efeito da razao de vazoes e da efetividade de recuperacao de

calor

A razao de vazoes v, /v, da configuragao base é de 7,50. Apesar do fluxo méssico
de destilado ser consideravelmente alto nesta configuracao (j4_, =~ 2,8 kg/m?h), o
GOR calculado pelo modelo foi de aproximadamente 0,038. Dentre os parametros
que apresentaram maior efeito sobre o desempenho da moédulo de DCMD, a razao
de vazoes, junto com o comprimento do modulo, ¢ um dos parametros que apresenta
maior margem para variacao, ja que nao apresenta limitagoes fisicas ou operacionais,
tais como os demais parametros.

O efeito da variagao desta razao pode ser observado na Figura|5.4] onde o GOR
é apresentado como funcao da razao de vazoes para diferentes valores de efetividade
e, considerando os demais parametros fixos da configuracao base. Foram analisadas
as plantas com extragao de vapor no ponto 1 (Figura e no ponto 2 (Figura
5.4h|).

Foi observado, para a planta com extracao no ponto 1, que o GOR apresenta um
pico quando a razao v,/v, se aproxima de um valor especifico, denominado razao
limite. Este valor é aproximadamente 0,18 quando nao ha recuperacao de calor, isto
é, quando € = 0,00, e 0,28 quando a recuperacao de calor é a maxima possivel, isto
é, quando ¢ = 1,00, como mostra a Figura[5.4] Este comportamento é caracteristico
de médulos de MD e esta de acordo com as observagoes de outros pesquisadores
[12H14]. A razao para este comportamento pode ser entendida ao observar a Figura
5.0, onde sao apresentados os perfis de temperatura e fluxo massico de destilado ao
longo do comprimento do médulo, para v,/v, = 0,10 e v,/v, = 1,00, considerando
a configuracao base, cujo valor da razao limite é de 0,18. A medida que a razao de
vazoes diminui, a velocidade superficial da alimentacao diminui, enquanto a veloci-
dade superficial do permeado é mantida fixa. Uma menor velocidade superficial da
alimentacao implica em um maior tempo de residéncia da alimentagao no médulo de
DCMD e, consequentemente, numa diminuicao do gradiente de temperatura através
da membrana. Esta diminuicao, por sua vez, ocasiona uma redugao do fluxo de des-
tilado, acompanhada pelo aumento do GOR, uma vez que a fracao da energia que
é perdida por conducao através da membrana diminui. Quando a razao de vazoes
diminui além da razao limite, ocorre a deterioracao do GOR e do fluxo maéssico,
pois o gradiente de temperatura na extremidade esquerda do médulo atinge um
patamar abaixo do minimo necessario para que a pressao parcial da alimentacao
supere a do permeado, causando reversao do fluxo massico de destilado e cessando
a transferéncia de calor entre as fases. E possivel notar na Figura que quando
ocorre a deterioracao do fluxo massico, a producao de destilado é muito baixa em

toda a porcao a esquerda do médulo, enquanto, na extremidade direita, o fluxo de
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destilado é comparativamente mais elevado. Ja no médulo da Figura|5.5b] operando
com v, /v, = 1,00, a producao de destilado é distribuida de maneira mais uniforme
ao longo do comprimento do médulo.

Na Figura [5.5b], que trata da planta com extracao de vapor no ponto 2, foi ob-
servado um comportamento similar ao da planta com extracao no ponto 1. Porém,
duas diferengas 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 alimentacao no moédulo de DCMD,
e (ii) a deterioracao do fluxo méssico de destilado ocorre em uma maior faixa de
razao de vazoes, principalmente quando a recuperacao de calor é mais pronunciada.
Isso acontece devido a maior temperatura de entrada da alimentagcao no moédulo de
DCMD no caso da extragao no ponto 2. O maior gradiente térmico faz com que a
taxa de transferéncia de calor (tanto devido a condugao e a convec¢ao quanto ao
transporte do vapor) seja mais elevada, fazendo com que a razao limite seja atingida
para uma razao de vazoes menor. Por outro lado, a faixa de razoes de vazoes na qual
ocorre a deterioragao do fluxo massico é maior devido ao mais elevado fluxo massico
de destilado na regiao da entrada da alimentacao, que compensa a deterioracao na
extremidade oposta para uma faixa de razoes de vazoes maior.

Como ¢é mostrado na Figura [5.4] os sistemas com maior efetividade de recu-
peragao de calor apresentam uma razao limite ligeiramente maior. Isto ocorre por-
que o calor recuperado no trocador de calor 1 decresce a medida que a temperatura
de saida do permeado (7,_2) se aproxima da temperatura da alimentagao que entra
no trocador de calor 1 (7,_2, ou T,_., j& que nao ha corrente de reciclo, que é igual
a temperatura ambiente T, ), causando uma reducao do efeito de elevacao do GOR
devido a recuperacao de calor na proximidade da razao limite do caso onde ¢ = 0.
A recuperacao de calor nao altera o funcionamento do médulo, uma vez que todos
os parametros, incluindo a temperatura de entrada da alimentacao (7,_5), sao fixa-
dos. Por outro lado, a recuperacao de calor permite que o modulo seja operado a
uma razao de vazoes maior, que esta associada a um maior fluxo méssico de desti-
lado, e, consequentemente, a uma menor area de membrana A,,, sem comprometer
a eficiéncia térmica (GOR).

Como pode ser observado na Figura 5.4, o GOR aumenta com a efetividade,
ainda que a eficiéncia térmica do médulo de DCMD nao se altere. Isso ocorre, pois a
recuperacao de calor diminui a demanda por vapor no condensador de acoplamento,
permitindo que uma maior vazao massica de alimentacao seja processada para a
mesma quantidade de vapor, aumentando a eficiéncia térmica global da planta. Na
Figura 5.4} as curvas com ¢ = 0,50, 0,75, 0,80 e 0,90 apresentam uma disconti-
nuidade na inclinacao. Isso ocorre porque, para razoes de vazoes a esquerda dessa

discontinuidade, nao ha recuperacao de calor no trocador de calor 2, uma vez que
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Figura 5.5: Perfil de temperatura ao longo do comprimento do médulo para (a)
Vo /v, = 0,10 e (b) v,/v, = 1,00.

a temperatura de saida da alimentagao T, ¢ < T,_3. Ha também uma convexidade

em todas as curvas que apresentam recuperacao de calor, préximo ao ponto em que

114



v./v, = 1,00. Isso se deve a maior recuperagao de calor que ocorre no trocador 1
quando as capacidades calorificas de ambas as fases sdo idénticas (Eq. [6]. O
sistema de recuperacao de calor foi capaz de aumentar substancialmente o GOR do
sistema, especialmente quando razoes de vazoes maiores sao utilizadas. Por exem-
plo, quando v, /v, = 2,00, 0 GOR aumenta 183% quando a efetividade aumenta de
0,00 para 0,75.

As relacao entre o GOR e o fluxo massico de destilado e entre a producao total
da planta e a drea de membrana requerida sao apresentadas na Figura [5.6{em funcao
da razao de vazoes, considerando a configuragao base (¢ = 0 e R = 0) como ponto
de partida. O balanco entre o fluxo massico e o GOR pode ser observado na Figura
b.6a, onde valores de GOR elevados sao associados a fluxos méssicos mais baixos.
A producao total de dgua é diretamente proporcional ao GOR enquanto a area
de membrana requerida é inversamente proporcional ao fluxo méassico, como pode
ser visto na Figura [5.6bl A operagao com o GOR méximo, associado & razao de
vazoes limite, resulta em uma alta producao, porém exige uma area de membrana
significativamente maior. Por isso, a utilizagao de razoes de vazoes mais elevadas é
recomendavel na pratica. O equilibrio entre a producao total do médulo e a area de
membrana necessaria é, portanto, um dos principais aspectos a serem considerados
no projeto de plantas de MD.

Por fim, como foi mencionado anteriormente, devido a sua extensa margem para
variacao, a razao de vazoes apresenta um efeito absoluto consideravelmente alto
sobre a produgao total médulo. Enquanto a configuracao base, com v, /v, = 7,50,
apresentou um GOR de 0,038, sendo capaz de produzir 148,97 m3/d de dgua, a
mesma configuragio, porém operando com v,/v, = 0,20, apresentou um GOR de
0,387 e uma producao de 1.504,65 m?3/d.

Foi observado que os efeitos dos parametros estudados sobre o médulo de DCMD
sdo analogos para ambos os médulos (independente da temperatura de entrada).
Portanto, os efeitos dos demais parametros serao apresentados somente para a planta

com extracao no ponto 1 (planta de recuperagao 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 configuracao base, com a velocidade superficial da alimentacao v, variando, para
diferentes valores de porosidade, como mostrado na Figura O aumento da
porosidade promoveu o aumento do GOR em toda a faixa de razodes de vazoes
estudada. A medida que a porosidade aumenta, a razao limite diminui ligeiramente.
Isso ocorre devido a reducao da condutividade térmica associada a maior porosidade,
uma vez que o ar nos poros ¢ mais isolante que o polimero que compoe a membrana.

Como resultado, o aumento da porosidade faz com que o gradiente de temperatura
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Figura 5.6: (a) GOR e fluxo massico de dgua destilada, e (b) produgao total de agua

destilada e area total de membrana, como fungoes da razao de vazoes.

minimo da membrana seja atingido a uma razao de vazoes ligeiramente menor.
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5.2.2.3 Efeito do comprimento do médulo

O efeito do comprimento do médulo sobre o GOR foi estudado considerando a
configuracao base, com a velocidade superficial da alimentagao v, variando, para
diferentes valores de comprimento adimensional L* do mdédulo, como mostrado na
Figura 5.8l O GOR médximo foi 0 mesmo para todos os comprimentos estudados,
embora, para uma razao de vazoes fixa, os médulos mais longos apresentam maiores
valores de GOR, em concordancia com Sampaio et al. [I8], desconsiderando os
casos em que ha deterioracao do GOR no modulo, isto é, quando a razao de vazoes
¢ menor que a razao limite. Isso ocorre porque médulos mais longos apresentam um
maior tempo de residéncia para ambas as fases, resultando em uma menor diferenca
média de temperatura. Como consequéncia, as perdas condutivas sao reduzidas,
levando a valores mais elevados de GOR e a menores fluxos massicos de destilado.
Além disso, a razao limite é maior em moédulos mais longos, pois eles possuem uma
area de membrana maior, o que permite atingir o gradiente minimo de temperatura

a menores velocidades superficiais de alimentacao.

5.2.2.4 Efeito do raio interno da fibra

A Fig. [5.9 apresenta o comportamento do GOR em funcao da razao de vazoes

va /v, para diferentes valores do raio interno da fibra adimensional r7%;. Observou-se
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Figura 5.8: GOR como funcao da razao de vazoes v, /v, 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 razoes de vazoes analisada.

Isso pode ser explicado pelo fato de que o raio da fibra influencia diretamente no
tempo de residéncia das fases e na area total de membrana A,,. Os resultados da
andlise fatorial reforcam essa hipétese, pois sugerem que o raio da fibra ry; possui
forte correlacao com a velocidade superficial de alimentacao v, e o comprimento do
moédulo L. Por outro lado, o efeito do raio interno da fibra sobre o GOR nao se
restringe apenas as velocidades das fases dentro do moédulo, mas também afeta o

transporte do vapor através da membrana, conforme descrito pela Eq. [£.47]

5.2.2.5 Efeito da razao de reciclo

Considerando a configuragao base, com v, /v, = 2,00 e razao de reciclo R varidvel,
sao apresentados na Figura o GOR, arazao de recuperagao r, a produgao total
de agua e a area de membrana requerida, como funcgoes da razao de reciclo R.
Observou-se que o GOR aumenta com a razao de reciclo, a uma taxa maior para
razoes de reciclo baixas e a uma taxa menor para razoes de reciclo mais altas. Além
disso, o aumento da razao de reciclo promove o aumento da razao de recuperagao.
Tanto a producao total como a area de membrana requerida sao proporcionais ao

GOR e aumentam com a razao de reciclo (Fig. [5.10b)). Quando a razao de reciclo
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Figura 5.9: GOR em funcao da razao de velocidade superficial vy /v, para diferentes
valores de raio interno da fibra ry;.

aumenta de 0 para 100, a produgao aumenta de 482,5 para 1.776,7 m3/d, enquanto
a razao de recuperacao aumenta de 0,32% para 32,44%.

A Figura apresenta o GOR como funcao da razao de vazbes v,/v,, para
diferentes razoes de reciclo R, considerando a configuragao base, sem recuperagao
de calor (Figura , e a configuracdo base com ¢ = 0,75 (Figura . Foi
observado que ambos os sistemas, com ou sem recuperacao de calor, apresentam
aumento do GOR quando a razao de reciclo R aumenta. Para razoes de reciclo
baixas, o sistema de recuperacao de calor foi capaz de aumentar substancialmente
o GOR, enquanto, para razoes de reciclo elevadas, por exemplo R = 100, o GOR
nao varia muito com a adigao do sistema de recuperacao de calor. Isso ocorre, pois
quando a razao de reciclo € alta, o trocador de calor 1 é impedido de recuperar calor,
uma vez que a alimentacao fresca acrescida da corrente de reciclo apresenta uma
temperatura mais elevada que a saida do permeado (7,_2 > T,_2), portanto, ambos
o reciclo e o sistema de recuperacao de calor recuperam somente o calor da corrente

de alimentagao.
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5.3 Analise Exergética

Foi realizada uma analise da eficiéncia da segunda lei para o sistema. A Figura
apresenta a eficiéncia n;; em fungdo da razao de vazodes v, /v, para diferentes
efetividades de recuperagao de calor e considerando dois cendrios: (i) com extracao
de vapor no ponto 1 (Figura[5.12a), e (ii) com extra¢ao de vapor no ponto 2 (Figura
. Como pode ser visto na Figura [5.12, n;; apresenta uma correlagao direta
com o GOR, que é apresentado na Figura [5.4] Essa correlagao ocorre porque, para
uma quantidade fixa de vapor extraido do SMR, considerando que as temperaturas
de entrada da alimentagdo e do permeado sao fixas e independentes de v, /v, e de
g, o valor do calor minimo absoluto @, (Equagao é o mesmo. Portanto,
a variagdo do GOR em funcado de v, /v, e ¢ é inversamente proporcional a variagao
do calor de separacao (Qsp, que corresponde a entalpia de condensacgao do vapor, e
diretamente proporcional a variagao da eficiéncia da segunda lei 7;;.

Ao comparar diferentes condigoes de extragao de vapor (Figuras e ,
foi observado que a extracao de vapor no ponto 2, apesar de promover o aumento
do GOR em relagao a extragao no ponto 1, o efeito sobre a eficiéncia da segunda lei
foi de redugao. Na Figura[5.124] a eficiéncia da segunda lei atinge um valor méximo
de 1,21 %, para e = 1, e na Figura [5.12b] um valor maximo de 0,62 %, para a
mesma efetividade de recuperacao de calor ¢ = 1. Esses resultados mostram que a
extracao de vapor de maior exergia, no ponto 2, nao se refletiu em um aumento da
eficiéncia da segunda lei. Isso porque as irreversibilidades do sistema aumentaram
em uma propor¢ao maior que o aumento da exergia da fonte quente. Esses resultados
estao em concordancia com outros estudos sobre a MD [43H45], que mostram que o
consumo exergético especifico tende a aumentar com a temperatura da fonte quente,
principalmente para temperaturas mais elevadas, acima de 60 °C. Para a extragao
de vapores de mais alta pressao, tecnologias de separacao em multiestagios sao
normalmente mais apropriadas, pois sao capazes de aproveitar melhor o gradiente
térmico ao longo dos multiplos estagios.

Os resultados da anélise 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 reforcada a importancia de duas consideragoes
feitas nesta pesquisa: (i) o GOR, que apresenta correlagdo direta com a eficiéncia
da segunda lei n;;, é uma variavel ideal para a otimizacao ja que reflete tanto a
eficiéncia da primeira lei quanto da segunda lei para o sistema, e (ii) a extracao
de vapores de mais alta exergia, como vapores de média e alta pressao, nao sao
desejaveis, ja que a tendéncia do sistema é de reducao de 7;; com o aumento da

exergia da fonte térmica.
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Figura 5.12: n;; como funcao da razao de vazdes v, /v, para diferentes valores de

efetividade ¢ para (a) R=0 e extragao de vapor no ponto 1, e (b) R=0 e extracao
de vapor no ponto 2.
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5.4 Otimizacao dos parametros da planta

Como foi mencionado na Secao [4.2.1.9] neste estudo, a otimizagao da planta de
dessalinizagao foi feita considerando as duas abordagens: (i) otimizacdo univariada
e (ii) otimizacao multivariada. Em ambas as andlises, as configuragoes da planta
DCMD derivam da mesma configuragao base, considerando valores de efetividade
de recuperagao de calor e de razao de reciclo fixos (¢ = 0,75, R = 100). Dentre
os quatro parametros mais relevantes identificados na analise fatorial, a porosidade
da membrana ¢,, nao foi incluida nas andlises de otimizacgao, pois a membrana da
configuragao base ja apresenta uma porosidade relativamente alta (¢, = 0.85) em

comparagao com outras membranas comerciais.

5.4.1 Otimizagao univariada

Na analise univariada, as superficies de resposta obtidas para as funcoes objetivo
GOR e A,, sao apresentadas na Fig. [5.13] para a planta com extragao total de vapor
no ponto 1, e na Fig. [5.14] para a planta com extracao total no ponto 2. Foram
considerados os seguintes intervalos de variacao dos parametros: (i) razao de vazoes
v, /v, variando de 0,5 a 10 e (ii) comprimento adimensional do médulo L* variando
de 0,25 a 5,0 na planta com extracao no ponto 1 e de 0,25 a 7,0 na planta com
extracao no ponto 2.

A Figura revela que a extragao de vapor no ponto 2 possibilitou um aumento
do GOR e uma diminuicao da érea total de membrana A,, em comparagao com a
extracao no ponto 1 (Figura. Esse efeito é atribuido principalmente ao aumento
da forca motriz do processo, decorrente do acréscimo na temperatura de entrada da
alimentacao do médulo de DCMD.

Para ambas as plantas (com extragao nos pontos 1 e 2) observou-se que médulos
mais longos operando em menores razoes de vazoes apresentaram maiores valores de
GOR. Quando a recuperacao de calor e o reciclo da alimentacao sao considerados
simultaneamente, o efeito do comprimento do médulo assume um comportamento
mais complexo do que aquele apresentado na Fig. [5.8] que trata do caso sem reciclo
e sem recuperacao de calor (R = 0, € = 0). O pico do GOR nas Figuras e
ocorre porque, para médulos mais longos operando a baixas razoes de vazoes, o calor
é recuperado exclusivamente da corrente de saida de permeado, isto é, quando g2 =
0. Por outro lado, para as demais configuragoes, o calor é recuperado exclusivamente
da corrente de saida da alimentagao (quando ¢s,; = 0), o que ja era realizado
pelo reciclo, presente em todas as configuracgoes estudadas. O pico do GOR ocorre
na regiao onde a razdo de vazoes v,/v, ~ 1, coincidindo com o ponto de onde a
recuperacao de calor é maxima.

Além disso, as fungoes objetivo, GOR e a area de membrana A,,, apresentam
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Figura 5.13: Superficies de resposta para (a) o GOR e (b) a area total da membrana
A,,, como fungdes da razao de vazdes v,/v, e do comprimento adimensional do
moédulo L*, considerando a planta com extragao total no ponto 1, com ¢ = 0,75; R

= 100; 0,5 < v,/v, < 10; 0,25 < L* < 5,0.

125



1.4

1.2

1.0

0.8

0.6

0.4

1.0x10°

8.,0x10*

6.0x10*

4,0x10*

2.0x10°
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maximos e minimos aproximadamente coincidentes, reforcando a hipdtese de que a
otimizacao multivariada é a abordagem mais adequada para o problema. Portanto, a
simultanea maximizagao do GOR e minimizagao da A,, devem levar em consideragao
a importancia relativa de cada uma das fungoes objetivo no projeto da planta de
DCMD.

5.4.2 Otimizacao multivariada

A andlise de otimizagao multivariada manteve os mesmos parametros fixos e
variaveis da andlise univariada, com a inclusao de um parametro adicional: o raio
interno da fibra oca ry;, expresso em sua forma adimensional r7};, variando de 1,0 a
2,0. Na Fig. [5.15] sao apresentados os valores de GOR e A,, para um conjunto de
10.000 pontos operacionais, distrubuidos igualmente para as duas diferentes confi-

guracoes de planta: (i) com extragao total no ponto 1 e (ii) com extragao total no

ponto 2.
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Figura 5.15: GOR em fungao da area da membrana A,, para diferentes configuragoes
da planta, com ¢ = 0,75; R = 100; 0,5 < v,/v, < 10; 1,0 < rp; < 2,0; 0,25 < L* <
5,0 (para a planta com extragao total no ponto 1); 0,25 < L* < 7,0 (para a planta
com extragao total no ponto 2).

Pode ser observado na Fig. que o dominio paramétrico estudado nesta tese
abrange uma ampla faixa de valores de GOR e A,,. O projeto da planta deve levar

em considerac¢ao o peso atribuido a cada uma das fungoes objetivo: o0 GOR (direta-
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mente relacionado a produgao total de dgua) e a drea total de membrana A,, exigida
pelo modulo de DCMD. Na analise apresentada nesta tese, as configuragoes otimiza-
das considerando simultaneamente as duas func¢oes objetivo sao representadas pelas
fronteiras de Pareto, indicadas na Fig. [5.15]

Neste estudo, duas configuragoes de planta foram selecionadas (pontos vermelhos
na Fig. para investigacao detalhada. Os critérios de selegao utilizados foram:
(i) maximizacdo do GOR na planta com extra¢ao no ponto 2 e (i) maximizagao
do GOR na planta com extragao no ponto 1, impondo a restricao de que a area de
membrana A, da planta com extracao no ponto 1 nao excedesse aquela da planta
com extracao de vapor no ponto 2.

Essa restricao foi adotada devido aos altos valores de A,, observados na planta
com recuperacao de calor residual, chegando a 700.000 m? dentro do intervalo de
parametros estudados, o que tornaria o processo inviavel. Embora a selecao adotada
neste estudo seja apenas um exemplo de aplicacao, os critérios adotados se basearam
em duas hipdteses: (i) o GOR é um fator mais critico na planta com extracao de
vapor no ponto 2, pois parte da poténcia 1util do reator é perdida nesta aplicacao, e
(ii) a 4rea total de membrana A,, é mais relevante na planta com extragdo no ponto
1, devido aos menores fluxos de destilado observados e a consequente demanda por
areas de membrana extremamente altas.

Os principais parametros e variaveis de desempenho das configuragoes seleciona-
das (representadas pelas Plantas 1 e 5) encontram-se listados na Tabela Nessa
Tabela também sao apresentadas trés plantas com extracao simultanea de vapor
nos pontos 1 e 2 (Plantas 2, 3 e 4), considerando diferentes niveis de extragdo no
ponto 2 (wpy = 25%, 50% e 75%), representando a produgao combinada das duas
configuracgoes selecionadas para diferentes niveis de extracao em cada ponto.

Conforme indicado na Tabela [5.4] a extracao parcial de vapor na turbina, isto
é, a extracao simultanea nos pontos 1 e 2 do circuito secundario, surge como uma
alternativa para balancear as vantagens e desvantagens individuais das Plantas 1 e
5, que representam a extracao total nos pontos 1 e 2, respectivamente. A producao
total de agua P é mais elevada na Planta 5, enquanto a perda de poténcia elétrica
do reator W4 ¢ mais alta. Por outro lado, para a Planta 1, W4 ¢ nulo, porém a
producao é menor. As Plantas 2, 3 e 4, com extracao parcial de vapor, apresentam
valores intermedidrios tanto de producao quanto de perda de poténcia. O volume
total dos médulos de DCMD nao varia muito para as plantas apresentadas na Tabela
5.4 pois, como pode ser visto na Figura [5.15] as dreas totais de membrana A,, das
configuragoes selecionadas na otimizagao sao proximas. Apesar disso, a Planta 5
possui o maior médulo DCMD, com um volume de 222,6 m3, o que equivale a cerca
de 59% do volume de um tnico mddulo do reator NuScale (380 m?).

Na certificagao de projeto do NuScale, a demanda de dgua de resfriamento no
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Tabela 5.4: Resumo das configuragoes estudadas.

Planta 1 2 3 4 5
Wpo 0% 25% 50% 75% 100%
L (mm) 1,009 -k ¥ ¥ 3,104
Vo /Uy 1,08 ¥ ¥ ¥ 1,05
ryi (mm) 0,88 -* * - 0,86
GOR 008 129 160 191 2,92
jar (kg/m?h) 0,79 1,02 124 147 1,69
P (m3/d) 3.809,8 5.063,1 6.316,4 7.569,7 8.832,0
A, (m?) 229.151 233.576 238.002 242.427 246.852
V (m?) 203,7 2084 2131 2179 2226
r (%) 652 694 736 777 819
SEC (kJ/kg) 23469 17829 1.437,5 1.2042 1.036,0
SEC (kWh/m?) 6519 4952  399,3 3345  287.8
Qa_. (m3/d) 0.843,2  7.074,5 8.305,7 9.537,0 10.768,2
Wy (kW) 4698 557,9 6460  T34,1 8222
Wera (MWe) 0 057 114 171 2,98
CChu ($/m?) 626 514 402 290 1,78
OClor ($/m?) 393 350 3,07 264 220
WPC ($/m?) 1019 864 7,09 554 398
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condensador ¢ de 2,3 m3/s quando o reator opera a poténcia nominal de 50 MWe.
Essa vazao corresponde a aproximadamente 198.720 m?/dia. Embora nao estejam
disponiveis dados especificos sobre a perda de carga do sistema terciario do reator,
a comparacao com a planta DCMD revela uma taxa de captacao de alimentacao
significativamente menor, em torno de 10.768 m?/dia. Isto se deve a elevada taxa de
reciclo adotada nas plantas otimizadas (R=100). Por esse motivo, ainda que a vazao
de alimentacao seja baixa, a vazao de circulacao da planta é elevada, o que reflete
na poténcia de bombeamento substancial das configuragoes de planta apresentadas
na Tabela [5.4] podendo alcangar até 822,2 kW, como no caso da Planta 5.

Foi observado que a extracao de vapor no ponto 2 foi capaz de reduzir o consumo
especifico 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 reducao
de 55,8 %. A razao de recuperagao r também apresentou uma elevacao com a
extracao de vapor no ponto 2. Isso se deve principalmente ao maior fluxo massico
de destilado da planta com extragao no ponto 2, que contribui para uma maior
recuperacao.

A anélise de custos revelou que a extragao de vapor no ponto 2 resultou em uma
redugao do W PC', mesmo com o efeito negativo da perda de poténcia do reator,
que foi contabilizado no céalculo do W PC'. Esse resultado pode ser atribuido prin-
cipalmente a reducao dos custos de capital e ao aumento da producao de agua das
plantas com extracao de vapor no ponto 2. Os menores custos de capital associados
as plantas com extragao de vapor no ponto 2 foram influenciados principalmente
pelo menor tamanho dos trocadores de calor, pelo maior volume de producao de
destilado e pela maior razao de recuperacao. Embora nao tenha sido realizada uma
analise de sensibilidade dos parametros econdémicos, como os custos da eletricidade
e dos equipamentos, os resultados sugerem que a extragao de vapor de baixa pressao
da turbina pode ser uma alternativa vidvel para reduzir o custo de producao de
agua.

A Figura [5.16| apresenta a relagdo entre a poténcia elétrica W, e a produgao
de adgua dessalinizada P para o acoplamento proposto com DCMD, considerando
diferentes niveis de extragao (0 < wpy < 100%). A Figura também apresenta
uma comparagao com outros acoplamentos utilizando o mesmo reator (médulo de 50
MWe do NuScale) e diferentes tecnologias de dessalinizagao, conforme os resultados
reportados por Ingersoll et al. [10]. Apesar do menor patamar de produgao de
agua, o acoplamento com DCMD apresentou uma perda de poténcia elétrica por
unidade de massa de dgua destilada inferior em relacao a tecnologias como MED
e MSF, que operam com extragoes de vapor de média (MP) e baixa pressao (LP).
Embora existam diferencas, como a temperatura e a pressao do vapor extraido e

o esquema de acoplamento, os resultados sugerem qualitativamente que a DCMD
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pode ser uma alternativa competitiva e viavel para dessalinizacao utilizando calor
rejeitado e extracao de vapor de baixa exergia, especialmente em cendrios onde a
demanda por agua dessalinizada é baixa e quando o proncipal propésito do reator é
a producao de energia elétrica.

Por fim, vale destacar que as extracoes de agua liquida dos estagios finais da
turbina, embora constituam uma fonte adicional de calor rejeitado, foram desconsi-
deradas neste estudo devido a baixa contribuicao de calor sensivel para a producao
total de destilado, em geral inferior a 1 % em comparacao com o calor latente dis-

ponibilizado pelo vapor.

50

I
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+ MSF-LP (Ingersoll et al., 2014)
- = MED-MP (Ingersoll et al., 2014)
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Figura 5.16: Poténcia elétrica W, em funcao da producao total de agua destilada
P para o acoplamento proposto com DCMD e para o acoplamento com outras
tecnologias de dessalinizacao (Ingersoll et al. [10]).

5.5 Acoplamento com planta hibrida de RO e
DCMD

Como descrito na Segao no estudo da planta hibrida RO + DCMD, foi
considerado um cenario de producao fixa na planta de RO, correspondente a vazao de
300.000 m?/d de dgua dessalinizada, como foi apresentado no estudo de verificagao
(Tabelas e . Esta produgao apresenta uma demanda por energia elétrica de

43,7 MW de acordo com a simulacao 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 poténcia elétrica de um unico nicleo do NuScale. Esta
producao representa, portanto, um reator totalmente, ou quase totalmente dedicado
a dessalinizacao. Por outro lado, devido a natureza elétrica da forca motriz utilizada
na RO, o ciclo de poténcia 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 configuracao de planta hibrida estudada é portanto a
utilizacao do calor rejeitado pelo reator para incrementar a producao de dgua da
planta via DCMD e promover uma maior recuperacao da agua do efluente da RO,
reduzindo o volume da salmoura produzida.

Na Figura é apresentada a vazao de alimentacao da planta de DCMD em
funcao da razao de reciclo da planta de DCMD para duas diferentes razoes de vazoes
(va/vp = 1 e 3). Nesta andlise, a efetividade da recuperagao de calor foi mantida
fixa (¢ = 0,75). Na Figura também s@o representadas as vazoes de alimentacao
da planta correspondentes aos diferentes valores de BDR (1,0; 0,5; 0,25; 0,1). A
intersecao entre as retas de BDR e as curvas do sistema sao denominadas pontos de
operagao (de 1 a 7). Estes pontos representam as configuragoes necessérias da planta
de DCMD, em termos de reciclo e razao de vazoes, para que uma determinada vazao
de efluente da RO seja processada pela planta de DCMD. Como pode ser observado
na Figura, o aumento da razao v,/v, implica em uma maior vazao de alimentacao
Qu—_e, permitindo que uma maior razao de reciclo seja utilizada na planta de DCMD.

Na Tabela|5.5], sao apresentados os parametros e os principais resultados obtidos
pelo modelo de acoplamento hibrido desenvolvido. Como esperado, os valores de
GOR para v, /v, = 1 apresentaram uma tendéncia a serem mais elevados, enquanto
para v,/v, = 3, os valores de GOR aumentam a medida que a razao de reciclo
cresce, em correlacao com a reducao da BDR. No que diz respeito a recuperacao de
agua, nota-se que a reducao da BDR aumenta a razao de recuperacao da DCMD,
embora o efeito sobre a razao de recuperagao global do processo seja bem menos
pronunciado, especialmente para o caso no qual v,/v, = 1, onde praticamente nao
foi observada alteracao na razao de recuperacao global da planta hibrida. Este efeito
se da devido a compensacgao entre dois efeitos contrarios: o aumento da razao de
recuperacao da DCMD e a redugao da alimentacao da planta de DCMD, resultando
em um aumento liquido modesto da recuperagao de dgua, para v,/v, = 3, ou em
nenhum aumento significativo, para v, /v, = 1.

Uma observacao importante que pode ser feita a respeito da Tabela [5.5|é a com-
paracao entre os pontos de operagao com o mesmo BDR, por exemplo 1 e 5, 2 e
6, 3 e 7. Uma tendéncia geral foi observada no sentido que a reducao da producgao
decorrente do aumento da razao de vazdes v,/v, é consideravelmente menor que

o decréscimo da area de membrana A,, do mdédulo. Por exemplo, comparando os
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Figura 5.17: Vazao de alimentacao da planta de DCMD @),_. em funcao da razao
de reciclo para diferentes valores de razao de vazbes v,/v, e razdes de divisdo da
salmoura BD R, considerando € = 0,75.

pontos de operagao 3 e 7, a producao diminuiu de 1634,6 para 1560,2 m?3/d, repre-
sentando um decréscimo de 4,55%. Por outro lado, a drea de membrana diminuiu
de 49.697,6 para 37.729,3 m?, uma reducao de 24%. Este resultado indica que o
aumento da razao de vazdes v,/v, permite a operagdo com uma razao de reciclo
mais elevada, reduzindo a area de membrana causando uma perda em propor¢ao
substancialmente menor na produgao de agua.

Por fim, os resultados indicaram que o acoplamento hibrido com RO + DCMD
utilizando calor rejeitado pelo reator foi capaz de elevar a producgao total do aco-
plamento com RO em uma faixa de 0,34 a 0,54%, considerando os parametros da
planta investigados na Figura [5.17] e Tabela 5.5} resultando em um incremento da
recuperagao de dgua global da planta entre 0,17 a 0,27%. Neste estudo, entretanto,
foi considerada uma vazao de producao de RO elevada. Porém, como pode ser visto
na Tabela [5.5] caso a producao da planta de RO fosse menor, o acoplamento com
DCMD poderia fornecer uma recuperacao adicional mais significativa. Por exemplo,

para uma planta de RO que produz 30.000 m?®/d de 4gua dessalinizada, a integragao
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Tabela 5.5: Parametros e resultados obtidos para diferentes configuracoes de plantas
hibridas e diferentes pontos de operagao.

Ponto 1 2 3 4 5 6 7
VoV, 1 1 1 3 3 3 3
5 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75
BDR 0,5 0,3 0,1 1,0 05 0,3 0,1
Qa_e (m3/3) 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
GORpeup 0,40 0,41 0,41 0,26 0,30 0,33 0,39

Appenp (m?)  48.3247 491086  49.697,6 24.728.8 28.430,3 31.424,1 37.729.3
Pro (m®/d)  300.000,0 300.000,0 300.000,0 300.000,0 300.000,0 300.000,0 300.000,0
Ppoyp (m?/d) 15978 1.621,0  1.634,6  1.0257  1.1785  1.301,2  1.560,2
Py (m3/d)  301.597,8 301.621,0 301.634,6 301.025,7 301.178,5 301.301,2 301.560,2

TRO 50% 50% 50% 50% 50% 50% 50%
TDCMD 1,08% 2,16% 5,44% 0,35% 0,80% 1,76% 5,34%
T global 50,27% 50,27% 50,27% 50,17% 50,20% 50,22% 50,27%

com DCMD seria capaz de fornecer uma recuperacao adicional de até 5,44%, au-
mentando a producao global da planta proporcionalmente a este mesmo fator, como
evidenciado na Tabela [5.5( para BDR = 0,1.

Os resultados obtidos para o acoplamento hibrido RO + DCMD indicam
tendéncias semelhantes as observadas no acoplamento simples com DCMD, suge-
rindo que a integracao do SMR com DCMD pode ser uma alternativa viavel em
cenarios de menor demanda de producao de agua, especialmente quando a geragao

de energia elétrica constitui o principal objetivo do reator.

5.6 Discussoes gerais

Esta secao apresenta uma discussao geral e concisa abordando aspectos dos pro-

blemas fisicos investigados e do modelo adotado.

5.6.1 Problemas fisicos

Foram estudados dois tipos de acoplamento com o SMR: (i) com planta de
DCMD e (ii) com planta hibrida de RO + DCMD.

Em ambas as aplicagoes, foi considerado o acoplamento direto entre o circuito
secundario do SMR e a planta de DCMD. No caso do acoplamento hibrido, foi

considerada a alimentacao da planta de RO pela energia elétrica gerada pelo préprio
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SMR, embora a analise se aplique ao cenario na qual a eletricidade seja fornecida
por uma fonte externa.

Uma discussao importante é sobre a hipdtese do acoplamento direto. Como foi
mencionado na Se¢ao [3.1] a maioria dos acoplamento estudados entre reatores nu-
cleares e plantas de dessalinizacao levaram em consideragao o acoplamento indireto,
isto é, com circuito intermedidrio. O principal motivo para esta configuracao de
acoplamento é a seguranca, pois em um acoplamento indireto ha uma barreira adi-
cional de protecao contra vazamentos, tanto da planta de dessalinizagao para o SMR
quanto o inverso. O acoplamento indireto é muito comum na literatura, pois a mai-
oria das aplicacoes estudadas envolve a extracao de vapor de média ou alta pressao.
Neste caso, existe um maior risco de vazamento de vapor do circuito secundario do
SMR para a planta de dessalinizacao. Entretanto, no caso do acoplamento proposto
nesta tese, duas situagdes favorecem o acoplamento direto ao invés do indireto: (i)
extracdo de vapor de baixa pressdo (LP) do circuito secundario do SMR (abaixo
da pressdo atmosférica de operagao da planta de DCMD), mitigando portanto o
risco de vazamento do circuito secundario para a planta de dessalinizacao, e (ii)
a baixa eficiéncia térmica da DCMD. Ao contrario da maioria dos acoplamentos
térmicos estudados na literatura, que utilizam tecnologias de alta eficiéncia térmica
(tipicamente envolvendo operagoes em multiestdagios, como MSF e MED), no caso
da MD, um circuito intermediario implicaria em uma maior diferenga de tempera-
tura minima entre o vapor extraido e a alimentacgao salina da planta de MD. Essa
condicao resultaria em uma perda de eficiéncia significativa no processo e por este
motivo, considerou-se o acoplamento direto como ideal para as aplicacoes desenvol-
vidas nesta tese.

Devido a configuracao de acoplamento direto estudada, a efetividade relativa-
mente alta (¢ = 0,75) requerida pelos trocadores de calor e as elevadas dreas de
troca térmica, especialmente no caso da recuperacao 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 aplicagoes que envolvem recuperagao de calor rejeitado [125], os
trocadores do tipo PCHE oferecem uma seguranca maior contra vazamentos, pois
apresentam maior resisténcia mecanica que os trocadores de calor convencionais,
além de uma segao transversal de escoamento muito menor por canal (da ordem de
1/100 em comparagao com trocadores tradicionais), minimizando substancialmente
a gravidade de um potencial vazamento [72].

No que diz respeito ao médulo de DCMD, embora a investigagao nesta tese tenha

sido realizada partindo de um modulo laboratorial, foi observado que os parametros
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de construcao, as caracteristicas da membrana e as condi¢oes operacionais sao com-
paraveis aos encontrados em moédulos comerciais de DCMD do tipo fibras ocas
[126, 127]. Contudo, foi observada uma diferenca significativa: os referidos médulos
comerciais sao projetados para um fluxo de destilado consideravelmente maior do
que os valores obtidos para as configuracoes otimizadas apresentadas nesta tese,
que variam em média de 3 a 6 kg/m?h, em contraste com a faixa de 1 a 2 kg/m?h
estudada. Além disso, observou-se que esses mdédulos comerciais apresentam uma
faixa de valores de GOR mais baixa (tipicamente abaixo de 0,2, desconsiderando a
recuperacao de calor, que é externa ao médulo). Isso sugere que, na maioria das
aplicagoes industriais, o tamanho do moédulo, e a area total da membrana sejam mais
importantes do que o consumo energético da MD, embora seja possivel ajustar os
parametros operacionais dos moédulos conforme as necessidades especificas de cada
aplicacao.

Por fim, a representagao do médulo de DCMD adotada nesta tese, como um
unico grande mdédulo, foi uma escolha feita para simplificar a analise da planta de
dessalinizagao. No entanto, a mesma quantidade de destilado poderia ser produzida
utilizando uma bateria de modulos menores, dispostos em paralelo e operando com as
mesmas propriedades intensivas e extensivas do médulo unico estudado (exceto 7. e
Ny), incluindo o comprimento do médulo e os gradientes térmicos e de concentragao.
Dessa forma, os perfis térmicos ao longo dos moédulos permanecem equivalentes,
garantindo que o comportamento da transferéncia de calor e massa nao seja alterado.
A principal diferenca entre os arranjos reside no fato de que, ao se utilizar uma
bateria de modulos, a razao entre a area do casco e o volume do médulo aumenta,
resultando em um incremento na perda de carga a medida que mais médulos sao

combinados em paralelo.

5.6.2 Modelo fisico-matematico

O modelo fisico-matematico desenvolvido para a representacao do médulo de
DCMD apresentou resultados em concordancia com a literatura, tanto para o fluxo
maéssico de destilado do médulo quanto para a perda de carga. Foi observada uma
pequena discrepancia na predicao do fluxo massico de destilado para altas tempera-
turas e uma discrepancia significativa na predicao da perda de carga do escoamento
no casco que compoe o médulo de DCMD. Neste ultimo caso, o modelo subesti-
mou a perda de carga, e essa discrepancia foi atribuida a formagao de vértices e
recirculagoes no casco. Presume-se que essa perda de carga adicional possa ser mi-
nimizada na pratica por meio de alteragoes geométricas no modulo de DCMD, como
o uso de defletores, otimizacao dos bocais, dentre outras. Por esse motivo, além da

simplicidade e da adocao desse modelo simplificado de perda de carga por outros
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autores, ele foi considerado satisfatério para a aplicacao estudada.

Foi observado que o fenomeno da polarizagao da concentracao foi desprezivel em
todas as configuracoes de médulo estudadas, incluindo aquelas utilizadas no acopla-
mento hibrido, onde a salinidade é mais alta. O maior coeficiente de polarizacao
médio da membrana (C'PC') observado em todas as configuragoes de acoplamento
estudadas nesta tese, incluindo acoplamentos simples e hibridos, foi de 1,007. Esses
valores estao de acordo com outros estudos tedricos e experimentais sobre a DCMD,
nos quais o efeito da polarizagao da concentracao foi considerado desprezivel, mesmo
em aplicagoes proximas ao limite de saturacao da solugao [53, 59, [99)].

Com relagao a simplificagao adotada nas Egs. e [£.44] nas quais o termo da
energia devido ao fluxo massico de destilado foi desprezado, observou-se que este
termo, presente nas Egs. e apresentou uma contribuicao inferior a 3,2%
na variagao total da temperatura das fases ao longo do médulo considerando o caso
limite no qual a vazao méssica total de destilado ao longo do médulo é mais elevada
dentre os casos estudados nesta tese, isto é, para a planta com extragao total de
vapor no ponto 2, com v, /v, = 10, L* =7, e = 2,0, R =100 e ¢ = 0,75. Portanto,
esta simplificacado do modelo foi considerada valida para o dominio paramétrico
estudado nesta tese.

No que diz respeito a implementacao do modelo no Wolfram Mathematica, o
tempo computacional variou significativamente entre as simulagoes. De modo geral,
o comprimento do médulo foi a varidvel mais critica nesse aspecto, pois moédulos
mais longos exigiram um maior tempo de processamento. Apesar disso, o tempo
computacional necessario para rodar o modelo foi considerado moderado. Para
ilustrar isso, a otimizagao completa do modelo levou aproximadamente 65 horas
em um computador equipado com um processador Intel Core i9-9900K, 32 GB de
meméria RAM, SSD de 512 GB e sistema operacional Windows 10. Além disso,
para otimizacao do tempo computacional, foi utilizada a funcao de paralelizagao
ParallelMap do Wolfram Mathematica.
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Capitulo 6
Conclusoes e Sugestoes

Nesta tese, foi investigado o acoplamento direto de um SMR do tipo iPWR com
plantas de dessaliniza¢do por DCMD (acoplamento simples) e por RO e DCMD
(acoplamento hibrido). Para isso, foi desenvolvido um modelo termo-hidraulico
para a simulacao tanto dos modulos individuais de RO e DCMD quanto das plantas
integradas nas diferentes configuragoes de acoplamento. Dentre os principais achados

desta pesquisa destacam-se:

e O acoplamento otimizado do SMR com a planta de DCMD foi capaz de produ-
zir até 3.810 m?/d de dgua destilada sem gerar nenhuma perda de poténcia no
reator. Quando considerou-se a extracao de vapor de baixa pressao da turbina,
foi possivel gerar até 8.832 m?/d, com uma queda de poténcia correspondente
de 2,28 MWe.

e O acoplamento do SMR com a DCMD se mostrou competitivo em relacao as
tecnologias convencionais de dessalinizagao, como MED e MSF, principalmente
para cenarios de baixa demanda de agua dessalinizada e quando o principal

proposito do reator é a geracao de energia elétrica.

e Foi observado que uma maior producao da planta de DCMD estd, de maneira
geral, associada a uma maior area total de membrana e, consequentemente,
a um maior modulo de DCMD. Por consequéncia, o projeto deste tipo de
acoplamento deve levar em conta a importancia relativa de cada uma dessas

varigveis.

e Para o acoplamento com DCMD, foram observados maiores valores de
producao e &area total de membrana para mddulos de DCMD mais longos
operando a razoes de vazoes mais baixas, devido a recuperacao de calor si-
multanea das correntes de saida da alimentacao e do permeado, que sé foi

possivel nestas condigoes.
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e Para o acoplamento hibrido com RO + DCMD, foi observado que os médulos
de DCMD que apresentam maiores razoes de vazao podem operar com maio-
res razoes de reciclo e, portanto tendem a apresentar maiores razoes de recu-

peragao.

A pesquisa desenvolvida nesta tese avaliou a viabilidade dos acoplamentos e
concluiu que a DCMD é uma tecnologia promissora para a dessalinizagao nuclear,
aproveitando fontes de baixa exergia disponiveis em SMRs, como o calor rejeitado
pelo reator, sendo capaz de atender uma demanda baixa de agua dessalinizada,
tipicamente abaixo de 10.000 m?®/d, gerando pouca ou nenhuma perda de poténcia
do reator. Além disso, a DCMD também se mostrou uma alternativa viavel para
o reprocessamento do efluente da RO, reduzindo o descarte de liquidos no meio
ambiente.

Apesar dos resultados promissores, os acoplamentos estudados apresentaram li-
mitacoes, como as grandes areas de membrana necessarias para obter uma maior
eficiéncia, principalmente para a recuperacao exclusiva do calor rejeitado, assim
como a necessidade de um sistema de recuperacao de calor de alta efetividade, re-
sultando em perdas de carga significativas.

Em sintese, a pesquisa realizada nesta tese cumpriu o objetivo de avaliar a viabi-
lidade da aplicagao da MD como tecnologia de dessalinizacao nuclear, abordando os
aspectos fisicos, operacionais, tecnologicos e de modelagem que fundamentam essa
aplicacao. Espera-se que os resultados obtidos nesta pesquisa sirvam como base
para investigagoes futuras, contribuindo para o avanco das tecnologias de dessali-
nizacao nuclear e possibilitando a cogeracao de energia elétrica e agua dessalinizada

em SMRs de forma mais eficiente e sustentdvel.

6.1 Sugestoes para trabalhos futuros

Dentre as possiveis contribuicoes futuras para a continuacao desta pesquisa

sugere-se:

e a investigacao de configuragoes alternativas da MD no acoplamento com o
SMR, como AGMD, VMD e MD multiestagio, com o objetivo de otimizar a

eficiéncia do sistema;

e a investigacao do acoplamento com o SMR em um sistema com zero descarte
de liquidos (ZLD), como o acoplamento hibrido RO+MD+PRO ou RO+MD

com cristalizacao;

e a investigacao da integracao com tecnologias renovaveis de geracao de ener-

gia, como edlica e solar, buscando reduzir o consumo especifico de energia do
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Processo;

a analise do impacto do seguimento de carga térmica do SMR na operacao
da planta de dessalinizagao, considerando oscilagoes sazonais na demanda de

energia e de agua;

o desenvolvimento de modelos economico-financeiros para avaliar a viabili-
dade do acoplamento do SMR com DCMD e com RO+DCMD, considerando

diferentes cenarios de demanda e custo energético;

a analise da cogeracao de energia elétrica, dgua dessalinizada e hidrogénio por

meio da integracao com eletrolisadores;

andlise da cogeracao em SMRs avancados de 42 geracao, incluindo ciclos de

poténcia alternativos.
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