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Resumo 

 

 Devido a fatores como o aquecimento global, o crescimento populacional e a 

degradação do meio ambiente, o acesso à água potável tem se tornado um problema em 

muitas regiões do planeta, especialmente onde o clima é seco. No Brasil, já há uma planta 

de dessalinização em operação em Fernando de Noronha para suprir a demanda de água 

potável, bem como outras em fase de projeto em Fortaleza, Cubatão e Sergipe. A 

dessalinização solar por umidificação-desumidificação é um método cuja fonte energética 

é limpa e renovável, sendo uma alternativa interessante para a purificação de água salgada 

ou salobra para consumo humano. Os trabalhos de modelagem desse sistema podem ser 

divididos em dois grupos: aqueles que consideram ar saturado em todo o sistema e aqueles 

que não adotam essa consideração e elaboram um modelo mais complexo. Nesse trabalho, 

propõe-se empregar essas duas estratégias para o desenvolvimento de modelos desse 

processo. Tais modelos possuem parâmetros a serem estimados a partir de dados 

experimentais da literatura. Os resultados de predição de produção de destilado dos dois 

modelos desenvolvidos apresentaram erros médios 48% e 61% menores que os 

reportados na literatura, sendo que o modelo que considera saturação em apenas uma das 

correntes de ar foi o mais eficaz, tornando-o o modelo recomendado para cálculos de 

projeto, otimização, análises de sensibilidades, entre outros. De acordo com a análise de 

sensibilidade de parâmetros de entrada na produção de destilado, as seguintes variações 

geraram aumento significativo na vazão de destilado: aumento na taxa de calor efetiva 

absorvida no coletor solar, aumento nas alturas do condensador e umidificador, aumento 

na temperatura da água do mar de alimentação e decréscimo na vazão de água do mar de 

alimentação. Verificou-se que o aumento conjunto das colunas de umidificação e 

condensação gera maior ganho na produção de destilado que um aumento em apenas uma 

das colunas.  

 

Palavras-chave: dessalinização solar, umidificação-desumidificação, modelo 

matemático, estimação de parâmetros 

 

 

 

 

 



 

Abstract 

  

Due to factors such as global warming, population growth and environment degradation, 

access to drinking water has become a problem in many regions of the planet, especially 

where the weather is dry. In Brazil, there is already a desalination plant in operation in 

Fernando de Noronha to supply the fresh water demand, besides others in a project phase 

in Fortaleza, Cubatão and Sergipe. Solar desalination by humidification-dehumidification 

is a method whose energy source is clean and renewable, and is an interesting alternative 

to purifying salt or brackish water for human consumption. Modeling works of this 

system may be divided in two groups: those that consider saturated air in the whole system 

and the ones that do not adopt this consideration and develop a more complex model. In 

this work, both strategies are proposed to the development of the models. These models 

have parameters to be estimated from literature experimental data. The prediction results 

of distillate production from both developed models present average errors 48% and 61% 

lower than the ones reported in literature, and the most efficient model was the one in 

which it was considered saturation in only one of the air streams, so that it is the 

recommended model for project calculations, optimization, sensibility analysis, and 

others. According to the sensibility analysis of distillate production in relation to input 

parameters, the following variations led to significant increase in distillate flow rate: 

increase in the effective absorbed heat in the solar collector, increase in the heights of the 

condenser and the humidifier, increase in the temperature of feed seawater and decrease 

in the feed seawater flow rate. It was verified that the joint increase in the humidification 

and condensation columns led to greater gain in distillate production than a single increase 

in one of the columns. 

 

Keywords: solar desalination, humidification-dehumidification, mathematical model, 

parameter estimation. 
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1. Introdução 

 

1.1 O problema da escassez de água potável no planeta 

 O nosso planeta tem apresentado sinais do surgimento de uma crise hídrica. Em 

agosto de 2014, a parte leste do Mar de Aral, que já foi o quarto maior lago de água 

salgada do mundo, secou completamente pela primeira vez em 600 anos (Eliasson, 

2015). O lago já sofria com a seca em 2008, como mostrado na Figura 1. Um grande 

vilão nesse desastre foi o desvio do curso de rios que o alimentavam para a irrigação de 

plantações (MNN, 2016). Nesse mesmo ano, no Brasil, um regime anômalo de chuvas 

trouxe excesso de precipitações no sul e severa seca no sudeste e centro-oeste do país, 

levando inclusive à seca da nascente do rio São Francisco pela primeira vez na história. 

Estudiosos apontam para o desmatamento da floresta amazônica como um grande 

causador desses eventos extremos no Brasil, pois ela regulamenta o clima do continente 

e o regime de chuvas, e depredação da mesma para dar lugar a plantações e pastagens 

causa sérias alterações nesse sistema (Almeida, 2014). 

 

Figura 1: Mar de Aral em 1989 e novamente em 2008. 

Referência: MNN (2016). Foto tirada pela NASA. 

 

 Além do consumo não-sustentável de água para diversas atividades e o 

desmatamento, outros fatores têm contribuído para o surgimento dessa crise, como: a 

demanda crescente de água pelo aumento populacional, a queima de combustível fósseis 

agravando o efeito estufa, o desperdício de água e a poluição de rios. Tudo isso leva a 

uma redução da disponibilidade de água potável por habitante. É estimado que, em 

2025, por volta de 1,8 bilhão de pessoas viverão em regiões nas quais a água será 
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escassa, e cerca de dois terços da população mundial terá alguma deficiência no acesso 

à água potável. Essas mudanças devem encarecer progressivamente os custos desse 

recurso, tornando-o menos acessível, especialmente aos pobres e marginalizados 

(Eliasson, 2015). 

 A escassez de água já está presente em zonas áridas, semi-áridas, diversas 

regiões costeiras e ilhas. Nesses locais, não há água doce disponível no solo ou em rios 

que seja suficiente para a população. Na região semi-árida do nordeste brasileiro, por 

exemplo, a água contida nos lençóis freáticos tem concentração média de 3 g sal/L água 

(EMBRAPA, 2016), que é muito acima do limiar entre água doce e água salobra de 0,5 

g sal/L (CONAMA, 2005), ou do limite máximo permitido de sólidos totais dissolvidos 

de 1 g sal/L (Ministério da Saúde, 2011) sendo então considerada imprópria para 

consumo humano. 

 Buscando reverter esse horizonte nada favorável à humanidade, algumas ações 

urgentes a serem mais intensamente estudadas e executadas são a preservação do meio 

ambiente, a substituição de matrizes energéticas não-renováveis por outras que são 

renováveis, a otimização do consumo de água levando a um uso sustentável desse 

recurso e a implantação de alternativas para a obtenção de água potável, especialmente 

em regiões nas quais a água já é escassa. 

 Dentre as alternativas para a obtenção de água potável, uma opção já bem 

desenvolvida é a dessalinização de água salgada e de água salobra. No Brasil, na ilha de 

Fernando de Noronha foi instalada uma planta de dessalinização para suprir a demanda 

por água potável (Jornal do Brasil, 2017). Há ainda projetos para implantação de plantas 

de dessalinização em Sergipe (Jornal do Brasil, 2017), Cubatão (Saneamento 

Ambiental, 2016) e Ceará (Jornal do Brasil, 2017, O Povo, 2017). Em Fortaleza, foi 

lançado um edital para projeto de dessalinização com capacidade para ofertar 1 m³·s-1 

de água potável, que representa entre 12 e 15% da demanda total de água da cidade. A 

tendência é que cada vez mais a dessalinização seja usada no Brasil para suprir a 

demanda por água potável, em vista da escassez crescente em diversas regiões do país. 

 

1.2 Processos de dessalinização de água 

 Desde meados de 1950, o processo de dessalinização de água salgada e salobra 

tem sido muito estudado, aprimorado e implantado, de maneira que a produção global 

de água dessalinizada no fim de 2015 foi superior a 86 milhões de metros cúbicos de 

água por dia (Kaplan et al., 2017). Algumas das estratégias mais bem sucedidas desse 
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processo são: osmose inversa (OI), destilação de múltiplos efeitos (DME) e destilação 

flash multi-estágio (DFME). 

 A OI é uma técnica de separação que utiliza membranas semi-permeáveis, ou 

seja, que permitem a passagem de água e impedem a passagem de sal. Ao gerar uma 

pressão suficientemente grande para vencer a pressão osmótica, o fluxo de água na 

membrana ocorre da região mais concentrada para a região menos concentrada. Essa 

operação produz água concentrada em sais (resíduo) e água com concentração muito 

baixa em sais (produto desejado). A qualidade da água doce e a porcentagem de 

recuperação da mesma dependem da água salgada utilizada e de parâmetros de 

operação. Essa recuperação pode variar entre 35% e 50% da água de alimentação 

(Gomes, 2011). 

 A DME e a destilação flash multi-estágio (DFME) utilizam os fenômenos de 

evaporação e condensação para separar a água dos sais. Como essas são operações que 

demandam quantidades significativas de energia, a estratégia adotada é dispor vários 

estágios conectados em série, de maneira que o calor liberado em um estágio ou efeito é 

utilizado no próximo, utilizando a energia de forma eficiente (El-Dessouky & Ettouney, 

2002). Nesses sistemas, a solução salina e o vapor de água se encontram em 

contracorrente e trocam calor entre si. 

 Embora tenham sido operados com sucesso, esses processos tradicionais 

apresentam alguns problemas. Estes foram desenvolvidos para altas capacidades de 

dessalinização de água, de modo que possuem custos iniciais altos e demandam 

presença permanente de profissionais de manutenção qualificados (Macoun, 2000), 

além de exigirem controle rígido de temperatura e pressão em cada estágio para manter 

as condições necessárias do processo de evaporação (El-Dessouky & Ettouney, 2002). 

Esses fatores se tornam obstáculos para a implantação de tais processos em locais com 

baixo capital e tecnologia disponíveis, bem como em regiões distantes de grandes 

centros, que necessitam de pequenas quantidades de água. Para pequenas capacidades, 

não é economicamente viável implantar esses métodos tradicionais (Xiong et al., 2006). 

 Outro fator importante a ser considerado é a alta demanda de energia elétrica 

e/ou térmica por esses processos. A dessalinização é o processo com o gasto mais 

elevado de energia na área de tratamento de água, consumindo anualmente pelo menos 

75,2 TWh, o que corresponde a 0,4% do consumo global de energia elétrica (UN-

WATER, 2014). Dessa maneira, regiões que apresentam pequena disponibilidade de 

energia têm sérios problemas para implantar essas operações. Além disso, a maior parte 
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dessa energia provém de fontes não-renováveis, como carvão mineral e petróleo, que, 

por serem esgotáveis, tornam esses processos não-sustentáveis. Eles ainda contribuem 

para o aumento da concentração de dióxido de carbono na atmosfera, um dos principais 

compostos causadores do efeito estufa. A intensificação desse fenômeno pode causar 

desequilíbrios ambientais, inclusive a própria escassez de água (Heidari & Pearce, 

2016). Sendo assim, o uso de combustíveis fósseis para a dessalinização da água 

salgada devido à disponibilidade insuficiente de água potável contribui para reduzir 

ainda mais essa disponibilidade. 

 A utilização de energia solar em processos de dessalinização pode contornar 

alguns problemas presentes nos processos tradicionais, tornando essa operação mais 

sustentável, por utilizar energia limpa e renovável. Além disso, essa tecnologia 

apresenta relevância social por trazer opções mais viáveis economicamente para regiões 

isoladas e frequentemente esquecidas, nas quais a água é escassa ou imprópria para o 

consumo, melhorando a qualidade de vida da população desses locais. Essas são as 

motivações que levaram ao desenvolvimento do presente estudo, focado na 

dessalinização solar, em especial pelo método de umidificação e desumidificação. 

 

1.3 Dessalinização por energia solar 

 As regiões descentralizadas, com pouca infraestrutura e carentes de água 

potável, como regiões costeiras, ilhas e o semi-árido nordestino, geralmente recebem 

radiação solar mais intensamente que outras regiões e apresentam acesso à água salgada 

ou salobra com relativa facilidade. Essas características sugerem a utilização de 

processos de dessalinização por energia solar, pois apresentam fatores-chave para a 

implantação desses métodos alternativos e obstáculos para os tradicionais. 

 A utilização da energia solar na dessalinização já é feita há mais de 200 anos. O 

químico Lavoisier concentrava energia solar em garrafas de destilação utilizando lentes 

de vidro em 1862. Na cidade de Las Salinas, em 1872, técnicas de destilação utilizando 

energia solar foram usadas para atender à demanda de água potável de mineiros da 

região (Anirudh Biswas, 2012). Foram construídos 64 tanques de madeira cobertos com 

vidro, totalizando uma área de 4459 m2 para disponibilizar 20000 litros de água 

dessalinizada (Ray & Jain, 2011). Isso mostra que há muito tempo a energia solar vem 

sendo considerada como opção para trazer água potável a regiões isoladas de baixa 

demanda. 
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 Um fator importante no desenvolvimento desses métodos, que pode se tornar um 

grande obstáculo, é a variabilidade intrínseca da intensidade solar. A incidência solar 

sobre a superfície da Terra é variável. Esta varia ao longo do dia, começando com pouca 

radiação, aumentando até um ponto máximo e depois caindo progressivamente até 

chegar a zero, permanecendo neste patamar por toda a noite. Na Figura 2, é mostrada a 

variação da intensidade de radiação solar ao longo de um dia de operação de 

dessalinização na Cidade de Suez, Egito (Nematollahi et al., 2013). A intensidade de 

radiação solar também pode sofrer mudanças devido ao tempo, que ao estar nublado ou 

chuvoso pode reduzi-la drasticamente. Há ainda a variação devido à sazonalidade, que 

aumenta os dias e a intensidade de radiação solar no verão e os diminui no inverno, 

sendo intensificada na medida em que se chega mais próximo aos pólos do globo 

terrestre. 
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Figura 2: Intensidade de radiação solar na Cidade de Suez ao longo do dia. 

Referência: Dados retirados de Nematollahi et al. (2013). 

 

 Outro fator essencial a ser observado é a energia específica consumida no 

processo, pois ao alimentar uma planta de dessalinização com energia solar, a área dos 

coletores é diretamente proporcional à demanda energética do sistema (Hermann et al., 

2002). Sendo assim, deve-se minimizar as perdas térmicas e reaproveitar o calor 

absorvido, para que o custo com equipamentos e o espaço requerido possam ser 

reduzidos. Pode-se mensurar melhor essas grandezas pela eficiência energética, que é 

definida como sendo a energia útil do sistema (energia absorvida subtraindo-se as 

perdas térmicas) dividida pela energia total que incide sobre a placa solar. 
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 Uma medida mais específica do reaproveitamento de calor, que é muito utilizada 

na área de dessalinização, é o gain output ratio (GOR). Para determinada quantidade de 

água salgada, o GOR é definido como o calor de evaporação da água somado ao calor 

de solução dividido pela energia real gasta para a destilação. Em processos bem 

desenvolvidos, como a destilação de múltiplos efeitos, na qual a presença de vários 

estágios favorece a recuperação de calor, o GOR pode chegar a 20 (Hermann et al., 

2002). 

 Ao longo dos anos, várias estratégias foram desenvolvidas por pesquisadores ao 

redor do mundo, buscando métodos mais eficientes e que atendam às características 

locais. Alguns desses estudos serão descritos neste trabalho. 

 

1.3.1 Destilação por células fotovoltaicas com coletor solar para pré-

aquecimento 

 Um projeto desenvolvido por LOPES (2004), que teve como local a cidade de 

São Luis do Maranhão, consiste em um dessalinizador solar híbrido composto por um 

coletor solar plano e um evaporador-condensador. A água a ser dessalinizada é pré-

aquecida no coletor solar e alimenta o recipiente que funciona como evaporador e 

condensador, o qual possui uma resistência elétrica que é alimentada por módulos 

fotovoltaicos para continuar elevando a temperatura da água até o ponto de ebulição e 

vaporizá-la. O vapor é condensado e a água purificada é coletada. Esse projeto foi feito 

para ser ativado no período diurno e desativado no período noturno. 

 De acordo com os resultados de LOPES (2004), a temperatura média de entrada 

da água salobra no coletor solar foi de 34,5ºC, o aumento médio de temperatura 

proporcionado pelo coletor foi de 36,6ºC, chegando a uma temperatura final média de 

70,1ºC. A eficiência energética do coletor solar foi significativa (60,1%), proporcionada 

por energia limpa e renovável. Entretanto, para aquecer essa água de 70,1ºC até 100,0ºC 

e vaporizá-la, utilizou-se um resistor alimentado por módulos fotovoltaicos, cuja 

eficiência é baixa.  

 De acordo com o NREL (2017), que mantém um quadro com a eficiência das 

melhores células fotovoltaicas desenvolvidas ao longo dos anos, a eficiência de painéis 

fotovoltaicos medida em laboratório não ultrapassa 30% (com exceção de células de 

multijunção, utilizadas majoritariamente em satélites, devido ao alto custo). Além disso, 

Gaglia et al. (2017) obtiveram uma eficiência média anual em condições reais de apenas 

8,7% para células multi-cristalinas de silício.  
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 Aproximando a capacidade calorífica da água salobra para 1 kcal/(kg·ºC) e calor 

latente de vaporização para 540 kcal/kg, percebe-se que para cada quilograma de água 

dessalinizada, utiliza-se 36,6 kcal do coletor solar e 569,9 kcal dos módulos 

fotovoltaicos. Considerando uma eficiência de 8,7% para os módulos fotovoltaicos, a 

eficiência energética global do processo é da ordem de 11,8%, que é consideravelmente 

baixa.  

 

1.3.2 Dessalinização solar direta 

A dessalinização solar direta (DSD) ocorre em uma base ou tanque contendo um 

volume de água salgada ou salobra coberto com uma superfície inclinada transparente 

como mostrado na Figura 3. Quando a radiação solar atravessa essa superfície, aquece a 

água e eleva a taxa de evaporação. O vapor de água formado, ao encontrar com a 

superfície fria, tende a condensar tornando possível a captura da água limpa e deixa para 

trás sais minerais, particulados e microrganismos nocivos (Biswas, 2012).  

 
Figura 3: Esquema de um dessalinizador solar direto (DSD). 

Referência: Al-Ismaly & Probert (1990) 

 

A eficiência do processo é avaliada em função dos parâmetros que influenciam a 

transmissão da radiação, a taxa de evaporação da água e de condensação. Esses 

parâmetros vão desde formato e dimensões do tanque, até os materiais de recobrimento.  

A profundidade da água na célula foi analisada e um aumento de 2 para 7 cm no 

nível da água resultou em uma queda na produtividade como mostrado na Figura 4. 

(Abdelkader et al., 1999). Esse resultado é condizente com o fato de que, ao elevar o 

nível de água, eleva-se a massa de água e consequentemente a energia requerida para 
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aumentar a taxa de evaporação. A distância entre o nível da água na base e a cobertura 

não deve ser maior que 5 ou 6 centímetros (Al-Ismaly & Probert, 1990). 

O material utilizado para a construção influencia na produtividade do processo. 

Quanto às superfície transparente, o vidro apresentou melhores resultados a longo prazo 

quando comparado ao polietileno, que apresenta vantagem a curto prazo (Qyblawey & 

Banat, 2008). O ângulo da superfície de recobrimento influencia tanto na transmissão da 

radiação quanto na drenagem do destilado. Os ângulos ideais variam de acordo com o 

mês do ano e com a latitude (Cerda et al., 2002). 

 

 
Figura 4: Produtividade acumulada em função do tempo para diferentes profundidades. 

Referência: Abdelkader et al. (1999) 

 

Vários formatos vêm sendo testados para melhorar o desempenho dessas células. 

Wassoul et al. (2011) compararam dois tipos de células: piramidal de base quadrada e 

prisma triangular, ambos mostrados na Figura 5. Para uma taxa de radiação de 13,3 

MJ·m-2·dia-1, um período de 7 dias e uma área superficial de 0,7684 m² para a pirâmide 

e 2,14 m² para o prisma, obteve-se uma média de 920 mL·m-2·dia-1 no prisma triangular 

e 478,8 mL·m-2·dia-1 na pirâmide de base quadrada. Considerando o preço de 

construção de cada módulo e estimando o tempo de vida deste em quatro anos, 

calculou-se o custo do litro de água em US$ 0,046 para o módulo pirâmidal e US$ 

0,063 para o prisma. Ao se comparar com o preço da água em City West, Austrália, em 

setembro de 2009, de US$ 0,0012 por litro, percebe-se que a água dessalinizada é bem 

mais cara. Entretanto, ao se comparar com o preço da água mineral, os resultados são 

encorajadores. 
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Figura 5: Desenho esquemático de células piramidais de base quadrada e triangular. 

Referência: Wassouf et al. (2011) 

 

 Além desses parâmetros, fatores externos e muitas vezes incontroláveis têm 

grande influência na dessalinização solar direta, como, por exemplo, a incidência de 

radiação solar. Observa-se uma pequena produção nas primeiras horas do dia que tende 

a aumentar na medida que a incidência de radiação vai chegando ao ponto máximo, isto 

é, entre meio dia e três horas da tarde e, subsequentemente, começa a cair com o 

anoitecer. Durante a noite, ocorre ainda cerca de 30% da produção total já que as 

temperaturas vão abaixando e a condensação no vidro é favorecida (Silva et al., 2014).  

 Analisando a tecnologia do dessalinizador solar direto, existem pontos positivos 

que devem ser explorados e pontos negativos que precisam ser controlados. Os custos 

com transporte de água são reduzidos já que a produção ocorre no consumidor. No 

entanto, dessalinizadores solares diretos requerem grandes áreas para instalação uma 

vez que a razão produtividade por área é baixa. Sendo assim, destiladores solares diretos 

são economicamente viáveis para produções menores que 200 m3·dia-1, em áreas 

isoladas. Pois, para baixa produção, o requerimento de área de instalação não é tão 

impactante (Kudish et al., 1982). 

  

1.3.3 Dessalinização solar por umidificação e desumidificação 

 Outro método de dessalinização que também utiliza energia solar, porém, com 

maior razão produtividade por área, é o de umidificação e desumidificação. O 

reaproveitamento de energia, levando a níveis de GOR mais altos que os dois métodos 

solares já citados, aliado à simplicidade no processo, ao baixo custo de operação (WU et 

al. 2016) e possibilidade de implantar esse sistema para produções mais elevadas 

chamaram a atenção dos autores para um estudo mais aprofundado dessa técnica.  
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 O método de dessalinização solar por umidificação e desumidificação (DSUD) 

consiste num sistema composto por um desumidificador, um coletor solar e um 

umidificador, e este se divide em dois grandes grupos: os que utilizam o coletor solar 

para aquecimento do ar e os que o utilizam para aquecimento da água. Na Figura 6, é 

mostrado um fluxograma do processo com aquecimento da água no coletor e com 

convecção forçada. 
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Radiação
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Figura 6: Dessalinização solar por umidificação e desumidificação com convecção forçada. 

 Nessa modalidade, a água do mar (ou salobra) entra à temperatura T1 e é 

parcialmente aquecida até T2, no trocador de calor do desumidificador, em 
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contracorrente com o ar quente e úmido proveniente da câmara de umidificação. No 

coletor solar, a água do mar é aquecida até a temperatura T3. A água aquecida é 

alimentada no topo da coluna de umidificação em contracorrente com o ar frio, à 

temperatura T5 e alimentado na base. A água aquece o ar e é parcialmente evaporada, 

perdendo calor sensível e latente, tendo seu conteúdo de sólidos aumentado e sendo 

descartada à temperatura T4. O ar quente e úmido sai da câmara de umidificação à 

temperatura T6 e alimenta a câmara de desumidificação, fechando o ciclo. Esse  ciclo 

pode ocorrer por convecção natural ou forçada, adicionando no último caso um 

ventilador ou um compressor, por exemplo. A água dessalinizada condensada no 

desumidificador é o produto do processo (Farid et al., 2002, Hermosillo, 2012, Hamed 

et al., 2015).  

 Esse processo foi projetado para operar durante o dia, por depender da luz solar, 

embora também possa ser alimentado por energia eólica, geotérmica, ou uma mistura de 

várias fontes energéticas (Mehrgoo & Amidpour, 2011). Dessa maneira, caso a região 

estudada apresenta potencial energético por outras fontes renováveis, pode ser vantajoso 

combiná-las, embora um estudo de viabilidade econômica deve ser levado em conta. 

 Assim como na DSD, na DSUD ocorre a evaporação e condensação subsequente 

da água à temperaturas mais baixas que a de ebulição, reduzindo o gasto com energia 

(Hermann et al., 2002). Entretanto, o calor liberado na condensação do vapor na DSUD 

é reaproveitado para pré-aquecer a água salgada de alimentação, sendo que na DSD essa 

energia é perdida para o ambiente. 

 A produção de água destilada depende da diferença entre as umidades absolutas 

das correntes de ar de entrada e de saída do condensador. Sendo assim, quanto mais 

umido o ar entrar no condensador e mais seco sair, maior será a produção de destilado. 

De acordo com a carta psicrométrica do sistema ar-água, mostrada na Figura 7, a 

umidade de saturação aumenta significativamente com o aumento de temperatura. 

Dessa maneira, como o ar sai saturado da coluna de desumidificação (Nawayseh et al., 

1999a, Farid et al., 2002, Hamed et al., 2015), quanto menor a temperatura de saída 

deste, maior a produção de destilado. Como a transferência de calor depende do 

gradiente de temperatura e da área superficial de troca térmica, o trocador de calor deve 

ter comprimento suficiente para garantir uma área superficial adequada. 
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.  

Figura 7: Carta psicrométrica para o sistema ar-água. 

 Já na coluna de umidificação, deve-se otimizar a transferência de calor e a 

transferência de massa para que o ar de saída seja o mais úmido possível. Sabe-se que 

ambas são favorecidas com o aumento da área superficial de contato entre os fluidos. 

Logo, um sistema de spray é colocado no topo da coluna para alimentar a água salina na 

forma de gotículas, aumentando a área superficial de transferência de calor e massa. 

Além disso, recomenda-se usar uma coluna empacotada, de maneira a aumentar ainda 

mais a área superficial de transferência de calor e massa. Essa é outra vantagem da 

DSUD em relação ao DSD, cuja área de contato líquido-gás se resume à superfície do 

líquido armazenado no recipiente, limitando a evaporação de água. 

 A temperatura de saída da água do mar do coletor solar (T3) é uma variável 

relevante para a produção de destilado (Soufari et al., 2009, Hermosillo et al., 2012, 

Sharqawy et al., 2014, Wu et al., 2016). Quanto maior T3, maior são as transferências de 

calor e massa no umidificador, mas menor é a eficiência do coletor solar, de modo que 

existe uma temperatura ótima de operação (Nawayseh et al., 1999a). Uma maneira de 

aumentar T3 é aumentando a área superficial do coletor solar. Outra maneira é 

reduzindo a vazão de água do mar de alimentação, pois, assim, a energia térmica 

captada pela água do mar no coletor solar leva o líquido a temperaturas maiores. 

Entretanto, uma redução extrema na alimentação de água do mar pode diminuir a 

performance do processo, pois pequenas quantidades de água do mar não conseguem 

molhar toda a área superficial do umidificador, diminuindo a transferência de massa 
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(Soufari et al., 2009, Hermosillo et al., 2012). Sendo assim, há um valor ótimo para a 

vazão de alimentação da água do mar (Soufari et al., 2009). 

 Visando aumentar a produtividade do DSUD, muitas variações desse processo 

foram propostas: operação em uma coluna de contato contínuo (denominada 

dewvaporation tower) (Hamieh et al., 2001, Xiong et al., 2006), pressões variadas em 

diferentes pontos do processo (Narayan et al., 2011) e umidificação pressurizada 

(chamada de humidification compression) (Ghalavand et al., 2014), regime de entrada 

de água em pulsos (El-Shazly et al., 2012), uso de um material que muda de fase como 

depósito energético (Summers et al., 2012), extração de água ou ar de um componente 

para injeção em outro (Miller & Lienhard V, 2013) e inserções múltiplas (Muthusamy 

& Srithar, 2015), corrente de água de saída do DSUD usada para aquecer a corrente de 

água de entrada (Hernández et al., 2014), operação multi-estágio (Zamen et al., 2014), 

aquecimento da água pelo coletor solar por meio período do dia e operação apenas no 

segundo período (Hamed et al., 2015), uso da corrente de água de saída do DSUD para 

alimentar um DSD (Sharshir et al., 2016), resfriamento de módulos fotovoltaicos com 

ar, aumentando a eficiência destes e recuperando energia térmica para suprir o DSUD 

(Giwa et al., 2016), operação multi-efeito com estratégia para manter altas temperaturas 

em todos os efeitos (Wu et al., 2016) e operação multi-efeito com um concentrador solar 

de lente Fresnel como fonte energética (Wu et al., 2017). 

 Para entender melhor o processo, saber como cada variável de entrada afeta as 

de saída e obter parâmetros ótimos de processo e de operação, é necessário desenvolver 

um modelo matemático que descreva os fenômenos envolvidos. O presente trabalho se 

dedica ao desenvolvimento de modelos matemáticos que descrevam o DSUD e às 

análises de sensibilidade da produção de destilado em relação aos parâmetros de 

entrada, feitas a partir desses modelos.  
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2. Objetivos 

 

2.1  Objetivos principais 

 Desenvolvimento de modelos matemáticos que descrevam o dessalinizador solar 

por umidificação e desumidificação e análises de sensibilidade da produção de destilado 

em relação às condições de operação e de projeto empregadas. 

 

2.2 Objetivos específicos 

 - Desenvolvimento de um modelo matemático a parâmetros concentrados que 

descreva o DSUD considerando ar saturado nas saídas de ambas as colunas. 

 -  Desenvolvimento de um modelo matemático a parâmetros concentrados que 

descreva o DSUD considerando ar saturado apenas na saída do condensador. 

 - Utilização de um dos modelos para a análise de sensibilidade da produção de 

destilado em relação aos seguintes parâmetros de entrada: temperatura de entrada da 

água salgada, temperatura ambiente, energia solar captada no coletor, vazão em massa 

de entrada de água salgada. 

 - Utilização de ambos os modelos para a análise de sensibilidade da produção de 

destilado em relação a diferentes alturas das colunas de umidificação e desumidificação. 
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3. Revisão Bibliográfica 

 Alguns autores desenvolveram modelos matemáticos para descrever os 

fenômenos de transferência de massa e de calor que ocorrem no DSUD. Em sua 

maioria, esses modelos são constituídos de equações derivadas de balanços de massa e 

de energia, características de modelos fenomenológicos, e cujos parâmetros devem ser 

estimados a partir de dados experimentais, característica de modelos empíricos. Estes 

modelos se diferem nas considerações prescritas, no nível de complexidade e na 

maneira de estimar os parâmetros do modelo. 

 Alguns considerações comuns à maioria dos modelos são: 

 operação à pressão atmosférica constante (em geral, 1 atm); 

 sistema hermeticamente fechado (não há perdas gasosas por frestas no sistema); 

 ar e vapor d’água se comportam como gases ideais; 

 o calor específico e a pressão de vapor da água do mar são semelhantes aos da 

água pura; 

 Essa seção contém uma revisão dos diversos modelos matemáticos apresentados 

na literatura e das respectivas particularidades. 

 

3.1  Nawayseh et al. (1999a, 1999b) 

 Nawayseh et al. (1999a) propuseram dois modelos matemáticos para o processo 

de DSUD. No primeiro modelo, foi utilizado um aquecedor elétrico no lugar do coletor 

solar para a coleta de dados experimentais em regime estacionário. Pois, enquanto o 

aquecedor elétrico consegue manter uma potência constante de dissipação de calor, de 

modo a atingir o regime estacionário, o coletor solar é instrinsecamente transiente, já 

que a energia absorvida pelo mesmo varia ao longo do dia devido às variações da 

irradiação solar. Algumas considerações foram feitas: 

 o ar sai saturado de ambas as colunas; 

 o sistema se encontra em estado estacionário; 

 o líquido apresenta calor específico constante para o intervalo de temperaturas 

de operação (o valor utilizado não foi especificado); 

 o coeficiente de transferência de calor do equipamento para o ambiente foi 

considerado o mesmo para ambas as colunas; e 
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 A  parede do condensador e do umidificador está à mesma temperatura que o ar 

em contato com as mesmas. Além disso, considera-se que a temperatura do ar 

varia linearmente com a altura da coluna. 

 O primeiro modelo matemático constitui-se de cinco equações geradas a partir 

de balanços de energia nos equipamentos do sistema e cinco variáveis, que são as 

temperaturas em diferentes ponto do sistema: T2, T3, T4, T5 e T6. Para calcular a entalpia 

(h) do ar saturado, utilizou-se a equação: 

ℎ = 0,005853 ∙ 𝑇3 − 0,497 ∙ 𝑇2 + 19,87 ∙ 𝑇 − 207,61   (1) 

 O balanço global de energia no condensador é dado por: 

𝐿̇𝐶𝑝𝑤(𝑇2 − 𝑇1) + 0,5𝑈𝑙𝐴𝑒𝑥𝑡[(𝑇5 + 𝑇6) 2⁄ − 𝑇𝑒] = 𝐺̇(ℎ6 − ℎ5)  (2) 

em que 𝐿̇ é a vazão em massa de água do mar de entrada, Cpw é o calor específico da 

água do mar, T1 é a temperatura de entrada da água do mar, Ul é o coeficiente de perda 

de calor para o ambiente para ambas as colunas de condensação e umidificação, Aext é a 

soma das áreas de contato com o ambiente das duas colunas, 𝐺̇ é a vazão e massa de ar, 

h5 e h6 são as entalpias específicas nos pontos 5 e 6. O balanço de energia no 

condensador para a água do mar é descrito por: 

𝐿̇𝐶𝑝𝑤(𝑇2 − 𝑇1) = 𝑈𝑐𝑡𝐴𝑐 [(𝑇6 − 𝑇2) − (𝑇5 − 𝑇1)] ln[(𝑇6 − 𝑇2) (𝑇5 − 𝑇1)⁄ ]⁄   (3) 

em que Uct é o coeficiente de transferência de calor entre a água do mar e a fase 

gás/destilado no condensador e Ac é a área total de troca térmica. O balanço de energia 

global no umidificador é descrito por: 

𝐿̇𝐶𝑝𝑤(𝑇3 − 𝑇4) − 0,5𝑈𝑙𝐴𝑒𝑥𝑡[(𝑇5 + 𝑇6) 2⁄ − 𝑇𝑒] = 𝐺̇(ℎ6 − ℎ5)   (4) 

 De acordo com Treybal (1981), a transferência de massa é uma das forças 

motrizes de transferência de entalpia na operação de umidificação (páginas 246-247, 

equações 7.49-7.54). Partindo dessas equações, Nawayseh et al. (1999a) propuseram 

uma equação que relaciona a variação da entalpia do gás com a água evaporada: 

𝐺̇(ℎ6 − ℎ5) = 𝐾𝑎𝑚𝑎𝑠𝑉ℎ [(ℎ3 − ℎ6) − (ℎ4 − ℎ5)] ln[(ℎ3 − ℎ6) (ℎ4 − ℎ5)⁄ ]⁄         (5) 

em que K é o coeficiente de transferência de massa, amas é a área superficial específica 

de transferência de massa e Vh é o volume do umidificador. Finalmente, o balanço de 

energia global no aquecedor elétrico é dado por: 

𝑄̇𝑠 = 𝐿̇ ∙ (ℎ3 − ℎ2)         (6) 

em que 𝑄̇𝑠 é o calor fornecido pelos aquecedores elétricos (que fazem o papel do coletor 

solar). As equações foram resolvidas pelo método de Newton para um sistema algébrico 
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não-linear de equações. Após o cálculo das temperaturas, a produção de destilado é 

calculada pela equação (7) (não explícita no artigo): 

𝐷̇ = 𝐺̇(𝑌6 − 𝑌5)      (7) 

em que 𝐷̇ é a vazão em massa de destilado e Y é a umidade absoluta do ar.  

 Para o segundo modelo matemático, foi utilizado um coletor solar ao invés do 

aquecedor elétrico e dados experimentais foram coletados. Para este modelo, utilizou-se 

as mesmas considerações que o para anterior, à exceção de se considerar um sistema 

transiente, ao invés do estado estacionário do modelo anterior. Sendo assim, as 

Equações (2-5) são mantidas no segundo modelo e a Equação (6) é substituída pela 

Equação (8), que é descrita no trabalho como sendo um balanço de energia no coletor 

solar. 

𝐼𝐴𝑠𝜂𝑠 =
𝑀𝑠𝑖𝑠𝑡𝐶𝑠𝑖𝑠𝑡

∆𝑡
[(𝑇5 + 𝑇6 2⁄ )𝑖+1 − (𝑇5 + 𝑇6 2⁄ )𝑖] + 𝑈𝑙𝐴𝑒𝑥𝑡[(𝑇5 + 𝑇6) 2⁄ − 𝑇𝑒] 

+ 𝐿̇𝐶𝑝𝑤(𝑇4 − 𝑇1)      (8) 

em que I é a irradiação no tempo t, As é a área superficial do coletor solar, ηs é a 

eficiência do coletor solar, Msist e Csist são a massa e o calor específico das colunas de 

condensação e umidificação, ∆t é o intervalo de tempo entre os instantes i+1 e i. Nessa 

equação, o primeiro termo representa o calor efetivamente absorvido pelo coletor solar, 

o segundo termo representa o acúmulo de energia nas colunas de umidificação e 

desumidificação, o terceiro termo representa as perdas térmicas para o ambiente e o 

último termo representa as entradas e saídas de entalpia provenientes do fluxo de água 

do mar. 

 Para estimar a eficiência do coletor solar (ηs), as Equações (9) e (10) foram 

utilizadas. De acordo com Nawayseh et al. (1999a), cada equação é adequada para tipos 

diferentes de coletores solares. 

𝜂𝑠 = 0,44 − 0,0028 ∙ (𝑇2 − 𝑇𝑒)/𝐼      (9) 

𝜂𝑠 = 0,60 − 0,0078 ∙ (𝑇2 − 𝑇𝑒)/𝐼               (10) 

 Para estimar o coeficiente de transferência de massa, foram desenvolvidas 

correlações empíricas a partir de dados experimentais (Nawayseh et al., 1999b). A 

Equação (11) é utilizada para convecção natural e a Equação (12) é utilizada para 

convecção forçada. 

𝐾𝑎𝑚𝑎𝑠𝑉/𝐿̇ = 1,19(𝐿̇ 𝐺̇⁄ )
−0,66

    1 < 𝐿̇ 𝐺̇⁄ < 8    (11) 

𝐾𝑎𝑚𝑎𝑠𝑉/𝐿̇ = 0,52(𝐿̇ 𝐺̇⁄ )
−0,16

    0,1 < 𝐿̇ 𝐺̇⁄ < 2    (12) 



18 
 

 Para estimar o coeficiente de perda de calor para o ambiente, foram feitas 

medidas experimentais e estas foram usadas no modelo. O valor reportado para ambas 

as colunas foi de 1.0 W·m-2·K-1.  

 Para estimar o coeficiente de transferência de calor entre as fases do 

condensador, Nawayseh et al. (1999b) consideraram dois caminhos de fluxo de calor: 

pelas aletas do tubo interno do condensador, ou pelo próprio tubo (parte cilíndrica). 

Logo, representou-se esse sistema como duas resistências em paralelo. Para cada 

caminho de fluxo de calor, há ainda três resistências em série: resistência à convecção 

de calor no fluxo de água do mar interno (b), resistência à condução no tubo de cobre e 

resistência à convecção no fluxo externo de ar, vapor d’água e destilado (g). A 

resistência à condução foi desprezada e as Equações (13-15) descrevem esses cálculos. 

𝑅𝑒𝑠1  =  1/(ℎ̅𝑏 · 𝐴𝑡𝑢𝑏)  +  1/(𝜂𝑓 · 𝐴𝑓 · ℎ̅𝑔)            (13) 

𝑅𝑒𝑠2  =  1/(ℎ̅𝑏 · 𝐴𝑡𝑢𝑏)  +  1/(𝜂𝑓 · 𝐴𝑐𝑦𝑙 · ℎ̅𝑔)   (14) 

𝑈𝑐𝑡 · 𝐴𝑐  =  1/𝑅𝑒𝑠1  +  1/𝑅𝑒𝑠2      (15) 

em que Res1 e Res2 são as resistências à transferência de calor pela parte aletada e pelo 

corpo do tubo, respectivamente, ℎ̅𝑏 e ℎ̅𝑔 são os coeficientes de transferência de calor 

por convecção para a água do mar e para o gás, Atub é a área interna do tubo de água do 

mar, nf é a eficiência das aletas, Af é a área superficial de troca térmica das aletas e Acyl 

é a área externa de troca térmica do corpo do tubo (cilíndrica). Na Equação (14), 

embora os autores tenham colocado o termo eficiência das aletas (nf), ele não deveria ter 

sido inserido, pois essa resistência se refere ao corpo do tubo e não às aletas. A 

eficiência das aletas foi calculada pela seguinte equação:  

𝜂𝑓 = [𝑡𝑎𝑛ℎ (√2ℎ̅𝑔 (𝑘𝑓𝑠)⁄ ∙ 𝐿𝑓)] (√2ℎ̅𝑔 (𝑘𝑠)⁄ ∙ 𝐿𝑓)⁄    (16) 

em que kf é a condutividade térmica do material da aleta, s é a espessura das aletas e Lf 

é o comprimento característico das aletas. Para calcular os coeficientes de transferência 

de calor por convecção, foi introduzido ℎ̅𝑎, que é o coeficiente de transferência de calor 

para o ar úmido por convecção forçada ou livre, que é calculado pela equação: 

𝑁𝑢 = (ℎ̅𝑎𝐷𝑐) 𝑘𝑔⁄ = 1,75 ∙ (𝜇𝑔 𝜇𝑤𝑎𝑙𝑙⁄ )
0,14

[𝐺𝑧 + 0,012 ∙ (𝐺𝑧 ∙ 𝐺𝑟1/3)
4/3

]
1/3

 (17) 

em que Nu é o número adimensional de Nusselt, Dc é o diâmetro do condensador, kg é a 

condutividade térmica do gás, µg é a densidade do gás no seio da fase, µwall é a 

densidade do gás na parede do tubo, Gz é o número de Graetz e Gr é o número de 
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Grashof. Os números adimensionais de Reynolds (Re), Prandt (Pr), Graetz (Gz) e 

Grashof (Gr) são calculados pelas equações: 

𝑅𝑒 =  𝜌𝑔𝑊𝑔𝐷𝑐 𝜇𝑔⁄       (18) 

Pr =  𝐶𝑝𝑔𝜇𝑔 𝑘𝑔⁄       (19) 

𝐺𝑧 = 𝑅𝑒 ∙ 𝑃𝑟 ∙ 𝐷𝑐/𝑧𝑐      (20) 

𝐺𝑟 = 𝜌𝑔
2𝑔𝛽𝑔(𝑇𝑤𝑎𝑙𝑙 − 𝑇𝑔)𝐷𝑐

3 (𝜈𝑔
2)⁄     (21) 

em que Wg é a velocidade do gás, Cpg é o calor específico do gás, zc é a altura do 

condensador, g é a aceleração da gravidade, βg é o coeficiente de dilatação térmica do 

gás, Twall é a temperatura do gás na parede e Tg é a temperatura do gás no seio da fase. 

A relação entre ℎ̅𝑎 e ℎ̅𝑔 é dada por: 

ℎ̅𝑔 = ℎ̅𝑎 𝑍⁄        (22) 

em que Z é o fator de condensação, ou a razão entre o calor sensível e o calor total do 

sistema. Esse fator de condensação é calculado por: 

𝑍 = 𝐶𝑝𝑔 𝑑𝑇 𝑑ℎ⁄       (23) 

em que dT/dh é a derivada da temperatura em relação à entalpia, que pode ser obtida 

pela derivação da Equação (1) e subsequente manipulação algébrica. 

 Finalmente, o coeficiente convectivo de transferência de calor para a água do 

mar dos tubos internos do condensador é calculado pela Equação (24). O cálculo dos 

números de Reynolds e Prandt são mostrados nas Equações (25) e (26). 

𝑁𝑢 = (ℎ̅𝑏𝐷𝑡𝑢𝑏) 𝑘𝑏⁄ = 0,023𝑅𝑒0,8𝑃𝑟0,3     (24) 

𝑅𝑒 = 𝜌𝑏𝑊𝑏𝐷𝑡𝑢𝑏/𝜇𝑏       (25) 

𝑃𝑟 =  𝐶𝑝𝑤𝜇𝑏/𝑘𝑏       (26) 

em que Dtub é o diâmetro dos tubos internos, kb é a condutividade térmica da água, ρb é 

a densidade da água do mar, Wb é a velocidade da água do mar e µb é a viscosidade 

dinâmica da água do mar. 

 Ao analisar o modelo matemático transiente de Nawayseh et al. (1999a), 

percebe-se que apenas a Equação (8) apresenta termos de transiência, e que esta se trata, 

na verdade, de uma balanço global de energia de todo o processo. Sendo assim, o 

modelo apresenta quatro equações de balanço estacionário e uma equação de balanço 

transiente, sendo então um modelo semi-transiente. Para desenvolver um modelo 

totalmente transiente, deve-se considerar os termos de acúmulo em cada uma das 

equações originadas de balanços de energia no processo. Outro fato observado foi que o 

termo de acúmulo de energia no coletor solar foi desprezado, o que pode trazer erros 
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consideráveis ao processo, pois a dimensão do coletor solar é da mesma ordem de 

grandeza que a dimensão das colunas de condensação e umidificação, de modo que sua 

transiência deste é significativa para o processo como um todo. 

 Apesar do modelo ser semi-transiente e do termo de acúmulo no coletor solar ter 

sido desprezado, os modelos matemáticos propostos por Nawayseh et al. (1999a, 

1999b) foram significativos para a comunidade acadêmica, sendo citados e utilizados 

por diversos autores. Além disso, as correlações propostas para os coeficientes de 

transferência de massa e calor são alternativas razoáveis para a estimação desses 

parâmetros, que é o maior desafio no desenvolvimento de um modelo matemático para 

o processo DSUD. 

 

3.2  Farid et al. (2002) 

 Farid et al. (2002) utilizaram o mesmo modelo matemático transiente proposto 

por Nawayseh et al. (1999a) para investigar como a produção de destilado é 

influenciada pelas áreas superficiais de troca térmica do condensador e do umidificador, 

bem como pela área superficial de contato com o sol do coletor solar. A análise da 

influência das áreas superficiais foi feita mantendo-se uma delas constante e resolvendo 

o modelo para diferentes valores das duas áreas restantes, calculando em cada resolução 

a produção de destilado obtida. Concluiu-se que a área superficial do coletor solar é 

significativa em qualquer situação, e que as áreas superficiais de troca térmica do 

condensador e do umidificador devem crescer juntas para serem significativas. Além 

disso, para valores muito altos das áreas superficiais do condensador e umidificador, 

aumentar ainda mais as áreas gera um aumento cada vez menor na produção de 

destilado. 

 

3.3  Soufari et al. (2009) 

 Soufari et al. (2009) propuseram um modelo matemático à parâmetros 

distribuídos para simular a operação do DSUD em estado estacionário, com o objetivo 

de encontrar parâmetros de entrada ótimos para esse sistema. Resolvendo esse sistema, 

é encontrado o perfil de temperatura, umidade e produção de destilado ao longo das 

colunas. Algumas considerações foram feitas: 

 Não há variação das propriedades do sistema na direção horizontal das colunas 

de umidificação e desumidificação, de forma que a discretização das variáveis 

do sistema ocorre apenas na vertical, ao longo da altura das colunas; 
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 O sistema opera de forma adiabática (ou seja, perdas de calor para o ambiente 

são desprezíveis); 

 No umidificador, pode-se escrever o balanço de massa diferencial para as fases 

água do mar e ar: 

𝑑𝐿̇/𝑑𝑧ℎ = 𝐺̇ ∙ 𝑑𝑌ℎ/𝑑𝑧ℎ     (27) 

em que zh é a altura da coluna e Yh é a umidade absoluta no umidificador. O balanço 

diferencial de energia é feito para a água do mar no umidificador: 

𝑑𝑇𝑏ℎ 𝑑𝑧ℎ⁄ = 𝑈ℎ𝑏𝑡𝑎ℎ,𝑐𝑎𝑙(𝑇𝑏ℎ − 𝑇𝑖ℎ) (𝐿̇𝐶𝑝𝑤)⁄    (28) 

em que Tbh é a temperatura da água do mar, Tih é a temperatura na interface líquido-gás, 

Uhbt é o coeficiente global de transferência de calor na fase líquida e ah,cal é área 

superficial específica de transferência de calor do umidificador. O balanço diferencial 

de massa, Equação (29), e o de energia, Equação (30), são feitos para a fase gasosa no 

umidificador: 

𝑑𝑌ℎ 𝑑𝑧ℎ⁄ = 𝐾ℎ𝑎ℎ,𝑚𝑎𝑠(𝑌𝑖ℎ − 𝑌ℎ) 𝐺̇⁄      (29) 

𝑑𝑇𝑎ℎ 𝑑𝑧ℎ⁄ = 𝑈ℎ𝑎𝑡𝑎ℎ,𝑐𝑎𝑙(𝑇𝑖ℎ − 𝑇𝑎ℎ) [𝐺̇(𝐶𝑝𝑎 + 𝑌ℎ𝐶𝑝𝑣)]⁄    (30) 

em que Kh é o coeficiente de transferência de massa no umidificador, Yih é a umidade 

absoluta na interface líquído-gás, Tah é a temperatura do ar, Uhat é o coeficiente global 

de transferência de calor para a fase gasosa, Cpa é o calor específico do ar e Cpv é o calor 

específico do vapor. Um balanço de energia na interface líquido-gás é mostrado na 

Equação (31): 

𝑈ℎ𝑏𝑡𝑎ℎ,𝑐𝑎𝑙(𝑇𝑏ℎ − 𝑇𝑖ℎ) = 𝑈ℎ𝑎𝑡𝑎ℎ,𝑐𝑎𝑙(𝑇𝑖ℎ − 𝑇𝑎ℎ) + ∆ℎ𝑣𝑎𝑝𝐾ℎ𝑎ℎ,𝑚𝑎𝑠(𝑌𝑖𝑒 − 𝑌ℎ)       (31) 

em que ∆hvap é o calor latente de vaporização da água. Por fim, considera-se que na 

interface líquido-gás há um filme de ar saturado. Logo, a umidade na interface é 

relacionada com sua temperatura pela Equação (32) (Stocker & Jones, 1982, apud 

Soufari et al., 2009): 

𝑌𝑖ℎ = 𝑓𝑒𝑥𝑝(𝑇𝑖ℎ) =  2,19 ∙ 10−6 ∙ 𝑇𝑖ℎ
3 − 1,85 ∙ 10−4 ∙ 𝑇𝑖ℎ

2 + 7,06 ∙ 10−3 ∙ 𝑇𝑖ℎ − 0,077 (32) 

 A partir das Equações (27-31) e da Equação auxiliar (32), define-se o sistema no 

umidificador, que é composto por cinco variáveis: 𝐿̇, Yh, Tbh, Tah e Tih. A Equação (31) 

pode ser reorganizada de forma a isolar a temperatura da interface para simplificar o 

sistema, que passa a ter quatro variáveis e quatro equações diferenciais. 

 No condensador, é feito o balanço diferencial de massa: 

𝑑𝐷̇/𝑑𝑧𝑐 = 𝐺̇ ∙ 𝑑𝑌𝑐/𝑑𝑧𝑐      (33) 
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em que zc é a altura do condensador e Yc é a umidade absoluta no condensador. O 

balanço diferencial de energia é na fase água do mar é mostrado a seguir: 

𝑑𝑇𝑏𝑐 𝑑𝑧𝑐⁄ = 𝑈𝑐𝑏𝑡𝑎𝑐,𝑐𝑎𝑙(𝑇𝑏𝑐 − 𝑇𝑖𝑐) (𝐿̇𝐶𝑝𝑤)⁄     (34) 

em que Tbc é a temperatura da água do mar, Tic é a temperatura na interface líquido-gás, 

Ucbt é o coeficiente global de transferência de calor na fase líquida e ac,cal é área 

superficial específica de transferência de calor do umidificador. O balanço diferencial 

de massa, Equação (35), e o de energia, Equação (36), são feitos para a fase gasosa no 

umidificador: 

𝑑𝑌𝑐 𝑑𝑧𝑐⁄ = 𝐾𝑐𝑎𝑐,𝑚𝑎𝑠(𝑌𝑖𝑐 − 𝑌𝑐) 𝐺̇⁄      (35) 

𝑑𝑇𝑎𝑐 𝑑𝑧𝑐⁄ = 𝑈𝑐𝑎𝑡𝑎𝑐,𝑐𝑎𝑙(𝑇𝑖𝑐 − 𝑇𝑎𝑐) [𝐺̇(𝐶𝑝𝑎 + 𝑌ℎ𝐶𝑝𝑣)]⁄    (36) 

em que Kc é o coeficiente de transferência de massa no condensador, Yic é a umidade 

absoluta na interface líquído-gás, Tac é a temperatura do ar e Ucat é o coeficiente global 

de transferência de calor para a fase gasosa. Um balanço de energia na interface líquido-

gás é mostrado por: 

𝑈𝑐𝑏𝑡𝑎𝑐,𝑐𝑎𝑙(𝑇𝑏ℎ − 𝑇𝑖ℎ) = 𝑈ℎ𝑎𝑡𝑎ℎ,𝑐𝑎𝑙(𝑇𝑖ℎ − 𝑇𝑎ℎ) + ∆ℎ𝑣𝑎𝑝𝐾ℎ𝑎ℎ,𝑚𝑎𝑠(𝑌𝑖𝑒 − 𝑌ℎ)       (37) 

 A umidade absoluta na interface (Yih) é calculada a partir da temperatura da 

interface (Tih) pela Equação (32), assim como no umidificador. 

 A partir das Equações (33-37) e da Equação auxiliar (32), define-se o sistema no 

condensador, que é composto por cinco variáveis: 𝐷̇, Tbc, Yc, Tac e Tic. A Equação (37) 

pode ser reorganizada de forma a isolar a temperatura da interface, de forma a 

simplificar o sistema, que passa a ter quatro variáveis e quatro equações diferenciais. 

Finalmente, o balanço global de energia no coletor solar é dado por: 

𝑄̇𝑠 = 𝐿̇𝐶𝑝𝑤(𝑇3 − 𝑇2)         (38) 

em que T2 e T3 são as temperaturas de entrada e saída de água do mar do coletor solar, 

respectivamente. Nessa equação, pode-se isolar T2 ou T3 e substituir nos limites de 

integração das outras equações, mantendo quatro variáveis e quatro equações 

diferenciais. 

 Para estimar os coeficientes de transferência de calor e massa, foram utilizados 

valores médios de experimentos passados. Para resolver o modelo matemático, os 

autores optaram pela discretização das equações diferenciais por diferenças finitas, um 

método que aproxima uma equação diferencial por um conjunto de equações algébricas. 

Como se trata de um sistema de equações diferenciais ordinárias, outra alternativa seria 

integrar as equações pelo método de Range-Kutta. 
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 Como o trabalho de Soufari et al. (2009) foi voltado para a otimização de 

parâmetros de operação, três funções objetivo foram avaliadas: minimizar a energia 

específica de produção de destilado (fobj,1), maximizar a razão entre a produção de 

destilado de destilado e vazão em massa de água do mar de entrada (fobj,2), e por fim 

maximizar o calor recuperado no condensador (fobj,3).  

𝑓𝑜𝑏𝑗,1 =  𝑄̇𝑠/𝐷̇      (39) 

𝑓𝑜𝑏𝑗,2 =  𝐷̇/𝐿̇       (40) 

𝑓𝑜𝑏𝑗,3 =  [𝑇𝑏𝑐(𝑠𝑎í𝑑𝑎) −  𝑇𝑏𝑐(𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎)]/[𝑇𝑏ℎ(𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎) −  𝑇𝑏𝑐(𝑠𝑎í𝑑𝑎)]         (41) 

 A resolução dos problemas de otimização propostos levaram a conclusão de que 

caso não haja limite para a temperatura de entrada da água do mar no umidificador, a 

fobj,2 fornece a melhor solução de operação. Caso contrário, a fobj,1 parece fornecer os 

melhores resultados. Como Nawayseh et al. (1999a) afirma que esse limite existe, pois 

temperaturas de saída muito altas no coletor solar levam a baixas eficiências de 

absorção de energia solar, a fobj,2 deve ser a função mais adequada. Concluiu-se também 

que a razão 𝐿̇/𝐺̇ é o parâmetro mais importante de operação e possui um valor ótimo e 

que T3 também é muito significativa na performance do processo. 

 O modelo desenvolvido pelos autores é mais complexo que os anteriores, por se 

tratar de parâmetros distribuídos e por não considerar ar saturado em nenhuma das 

saídas das colunas. Entretanto, não se explica detalhadamente como os seis parâmetros 

do modelo (coeficientes de calor e masa) foram estimados, apenas que foi utilizado 

valores provenientes de dados experimentais. Para que esse modelo possa ser utilizado 

em outras plantas de DSUD, é necessário que a estratégia utilizada seja divulgada, ou 

que uma nova estratégia seja estabelecida. Além disso, a consideração de operação 

adiabática é uma simplificação do processo que pode trazer erros de predição do 

modelo, caso a perda de calor não seja desprezível. 

 

3.4  Hermosillo et al. (2012) 

 Hermosillo et al. (2012) propuseram um modelo matemático para a operação do 

DSUD em estado estacionário. Foram feitos experimentos com um aquecedor elétrico 

no lugar do coletor solar e dados experimentais foram reportados quando o sistema 

atingiu o estado estacionário. Esse modelo parte de balanços de massa e energia, sendo 

razoavelmente parecido com o modelo para estado estacionário de Nawayseh et al. 

(1999a). Assim como Nawayseh et al. (1999a), Hermosillo et al. (2012) considera que 
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os coeficientes de troca térmica do condensador e do umidificador com o ambiente são 

similares, que a variação da temperatura do ar é linear com a altura das colunas e que o 

calor específico do líquido é constante. Entretanto, como Hermosillo et al. (2012) 

considera que o ar está saturado apenas na saída do condensador, incluiu-se o parâmetro 

f, que representa o percentual de saturação do ar na saída do umidificador.  A Equação 

(42) mostra um balanço global de energia no condensador. 

𝐺̇(𝑓ℎ6 − ℎ5) + 𝐿̇𝐶𝑝𝑤(𝑇1 − 𝑇2) − 𝑈𝑙𝐴𝑐,𝑒𝑥𝑡[(𝑇5 + 𝑇6) 2⁄ − 𝑇𝑒] = 0 (42) 

em que Ac,ext é a área externa do condensador. A Equação (43) mostra um balanço de 

energia no condensador para a água do mar. Como a montagem experimental foi feita 

para corrente cruzada, introduziu-se o parâmetro e, que é um fator de correção para 

corrente cruzada. 

𝐿̇𝐶𝑝𝑤(𝑇2 − 𝑇1) = 𝑒𝑈𝑐𝑡𝐴𝑐 [(𝑇6 − 𝑇2) − (𝑇5 − 𝑇1)] ln[(𝑇6 − 𝑇2) (𝑇5 − 𝑇1)⁄ ]⁄   (43) 

 O balanço de energia global no umidificador é dado por: 

𝐺̇(ℎ5 − 𝑓ℎ6) + 𝐿̇𝐶𝑝𝑤(𝑇3 − 𝑇4) − 𝑈𝑙𝐴ℎ,𝑒𝑥𝑡[(𝑇5 + 𝑇6) 2⁄ − 𝑇𝑒] = 0  (44) 

em que Ah,ext é a área externa do umidificador. A Equação (45) mostra a variação de 

entalpia do gás com a transferência de massa, da mesma forma que a Equação (5), 

porém com a inclusão dos parâmetros f e ‘e’. 

𝐺̇(𝑓ℎ6 − ℎ5) = 𝑒𝐾𝑎𝑉ℎ [(ℎ3 − 𝑓ℎ6) − (ℎ4 − ℎ5)] ln[(ℎ3 − 𝑓ℎ6) (ℎ4 − ℎ5)⁄ ]⁄       (45) 

 O balanço de energia no aquecedor elétrico (substituto do coletor solar) é dado 

por: 

𝑄̇𝑠 = 𝐿̇𝐶𝑝𝑤(𝑇3 − 𝑇2)         (46) 

 Para resolver o modelo matemático, o método de Newton-Raphson é aplicado. 

Após a resolução do modelo, a produção de destilado é calculada pela equação: 

𝐷̇ = 𝐺̇(𝑓𝑌6 − 𝑌5)      (47) 

 Para estimar os parâmetros Uct, Ul, K, f e ‘e’, utilizou-se os dados experimentais 

das cinco temperaturas medidas nos diversos pontos do sistema (além da temperatura de 

entrada da água do mar), tornando esses cinco parâmetros como as variáveis do modelo 

a ser resolvido. O sistema foi resolvido para cada ponto experimental, obtendo-se nove 

conjuntos de parâmetros. Fez-se então uma média desses nove pontos, obtendo-se um 

valor para cada parâmetro. 

 Analisando o modelo matemático proposto por Hermosillo et al. (2012), 

percebe-se que o fator de correção para corrente cruzada é o mesmo para ambas as 
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colunas, mesmo se tratando de escoamentos diferentes e equipamentos diferentes. 

Sendo assim, essa diferença foi desprezada pelos autores. 

 Analisando a estimação de parâmetros do modelo de Hermosillo et al. (2012), 

percebe-se que a Equação (34) não possui nenhum dos parâmetros a serem estimados, 

de forma que sobram quatro equações para cinco parâmetros, levando a um sistema com 

um grau de liberdade. Além disso, o fator de correção ‘e’ aparece em duas equações 

multiplicando ora K ora Uct. Dessa forma, não é possível estimá-lo separadamente, mas 

apenas estimar o produto e·K e o produto e·Uct. Apesar disso, resultados foram 

reportados e não foi explicado como esses problemas foram contornados.  

 Por fim, o cálculo de cada coeficiente ponto a ponto e a subsquente média dos 

coeficientes encontrados não fornece os valores ótimos para o modelo matemático. Na 

verdade, para encontrar os valores ótimos, deve-se formular um problema de otimização 

cujas variáveis a serem otimizadas são os parâmetros do modelo. A função objetivo 

pode ser, por exemplo, a soma dos erros do modelo ao quadrado.  

 

3.5 Hamed et al. (2015) 

 Hamed et al. (2015) investigam experimentalmente a influência do tempo de 

operação do sistema na produção de destilado, além de realizar uma análise econômica. 

Foram feitos testes para duas formas diferentes de operação: sistema em funcionamento 

de 9h às 17h e sistema em pré-aquecimento até às 13h e funcionamento apenas de 13h 

às 17h. Concluiu-se que o sistema operando apenas pela tarde tem melhor performance. 

Além disso, foi desenvolvido um modelo matemático considerando o sistema em estado 

estacionário. Embora não dito explicitamente, esse modelo considera que o ar sai 

saturado de ambas as colunas, pois utiliza a pressão de vapor (p*) para calcular a 

umidade do ar (Y): 

𝑌 =  𝑝∗0,62198 (𝑝𝑡 − 𝑝∗)⁄       (48) 

Nessa equação, pt é a pressão total e 0,62198 é o resultado da divisão entre a massa 

molar da água e a massa molar do ar. 

 O modelo matemático de Hamed et al. (2015) se assemelha ao de Nawayseh et 

al. (1999a) e ao de Hermosillo et al. (2012). Entretanto, como foi considerado nesse 

modelo que o ar está saturado em ambas as correntes, o percentual de saturação do ar (f) 

não aparece nas equações, como no modelo de Hermosillo et al. (2012). As outras 

considerações de Hamed et al. (2015) são semelhantes às dos autores anteriores, exceto 
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que Hamed et al. (2015) não consideram que os coeficientes de perda de calor para o 

ambiente são iguais nas duas colunas, estimando-as separadamente. 

 Sendo assim, as seis equações do modelo de Hamed et al. (2015), derivadas a 

partir dos balanços de energia e do balanço de massa no condensador, são mostradas a 

seguir: 

𝐺̇(ℎ6 − ℎ5) + 𝐿̇𝐶𝑝𝑤(𝑇1 − 𝑇2) − 𝑈𝑐𝑙𝐴𝑐,𝑒𝑥𝑡[(𝑇5 + 𝑇6) 2⁄ − 𝑇𝑒] = 0  (49) 

𝐿̇𝐶𝑝𝑤(𝑇2 − 𝑇1) = 𝑒𝑈𝑐𝑡𝐴𝑐 [(𝑇6 − 𝑇2) − (𝑇5 − 𝑇1)] ln[(𝑇6 − 𝑇2) (𝑇5 − 𝑇1)⁄ ]⁄   (50) 

𝐺̇(ℎ5 − ℎ6) + 𝐿̇𝐶𝑝𝑤(𝑇3 − 𝑇4) − 𝑈ℎ𝑙𝐴ℎ,𝑒𝑥𝑡[(𝑇5 + 𝑇6) 2⁄ − 𝑇𝑒] = 0  (51) 

𝐺̇(ℎ6 − ℎ5) = 𝑒𝐾𝑎𝑉ℎ [(ℎ3 − ℎ6) − (ℎ4 − ℎ5)] ln[(ℎ3 − ℎ6) (ℎ4 − ℎ5)⁄ ]⁄       (52) 

𝑄̇𝑠 = 𝐿̇𝐶𝑝𝑤(𝑇3 − 𝑇2)         (53) 

𝐷̇ = 𝐺̇(𝑌6 − 𝑌5)      (54) 

em que Ucl é o coeficiente de perda de calor do condensador para o ambiente e Uhl é o 

coeficiente de perda de calor do umidificador para o ambiente. 

 Para estimar os parâmetros Uct, Ucl, Uhl e K adotou-se o mesmo procedimento de 

cálculo dos parâmetros ponto a ponto e subsequente cálculo da média que foi feito por 

Hermosillo et al. (2012). Nesse caso, são quatro parâmetros para quatro equações (a 

Equação 19 não possui nenhum dos parâmetros, sendo descartada nesse caso), tornando 

a estimação possível. Quanto ao fator de correção para corrente cruzada, este foi 

considerado como 1, pois o sistema montado pelos autores se encontra em contra-

corrente. Sendo assim, esse fator poderia simplesmente ter sido omitido, assim como foi 

feito por Nawayseh et al. (1999a). 

 Esse modelo apresenta a mesma estratégia de Hermosillo et al. (2012) para a 

estimação dos parâmetros do modelo. Como já foi dito anteriormente, seria mais 

eficiente desenvolver um problema de otimização para melhor estimar os parâmetros, de 

forma que as previsões do modelo matemático sejam mais eficazes. 

 

3.6  Moumouh et al. (2016) 

 Moumouh et al. (2016) construíram um protótipo de DSUD e coletaram dados 

experimentais. Foi desenvolvido um modelo matemático exatamente igual ao de Hamed 

et al. (2015), com a diferença de que ao invés de colocar um fator de correção de 

corrente cruzada e definir que esse fator é unitário, Moumouh et al. (2016) 

simplesmente o omitiram. Quanto aos os parâmetros Uc, Ucl, Uhl e K, os autores não 
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descrevem como eles são estimados, mas apenas que são parâmetros considerados 

conhecidos para a resolução do modelo. 

 

3.7  Modelos matemáticos de sistemas mais complexos 

 Buscando melhorar a performance do DSUD, diversos autores propuseram 

modificações na operação do dessalinizador. Dessa forma, vieram também os modelos 

matemáticos para os processos modificados. 

 Nafey et al. (2004) propuseram um modelo matemático para simular um DSUD 

que opera com um ciclo fechado de água e outro de ar, além de um coletor solar para 

aquecer a água e outro para aquecer o ar. O modelo desenvolvido possui um caráter 

totalmente empírico e prevê a razão entre a produção de destilado e a vazão em massa 

de ar.  

 Xiong et al. (2006) propuseram um modelo matemático para simular um DSUD 

cujas colunas de umidificação e desumidificação possuem uma parede em comum, de 

forma que há troca de calor entre elas e menor área de contato com o ambiente. O 

modelo desenvolvido pelos autores parte de balanços de massa e energia dos 

equipamentos e é a parâmetros distribuídos na direção da altura da coluna. Ou seja, ele 

avalia o perfil das variáveis envolvidas ao longo da altura das colunas. 

 Miller & Lienhard V (2013) propuseram um modelo matemático para simular 

um DSUD no qual há extrações de fluidos de pontos das colunas e subsequentes 

injeções em outros pontos, de forma a melhorar a performance do processo. O modelo 

conta com balanços globais de massa, energia e entropia para prever as variáveis 

envolvidas no sistema. 

 Sharshir et al. (2016) propuseram um sistema de um DSUD acomplado a um 

DSD, de forma que o rejeito aquecido do DSUD é utilizado para aumentar a 

produtividade do DSD. O modelo matemático proposto parte de balanços globais de 

massa e energia, além de equações auxiliares. 

 Wu et al. (2016) propuseram um DSUD com três estágios e direcionando as 

correntes de ar e água para manter altas temperaturas de operação nos dois estágios 

superiores, melhorando assim a produtividade. O modelo matemático proposto pelos 

autores parte de balanços globais de massa e energia descritos por Nawayseh et al. 

(1999a), porém adaptados para um sistema com três estágios. 

 Zubair et al. (2017) propuseram um DSUD com dois coletores solares de tubos a 

vácuo, que são mais caros e mais eficiêntes que as tradicionais placas solares de 
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aquecimento. O modelo matemático proposto pelos autores possui detalhamento 

significativo do funcionamento do coletor solar, porém faz simplificações no 

umidificador e condensador, em relação aos outros modelos da literatura. 
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4. Metodologia 

 O presente trabalho trata do desenvolvimento de dois modelos matemáticos para 

prever variáveis de saída do processo de DSUD, que serão denominados de modelo A e 

modelo B. O modelo A considera que o ar sai saturado de ambas as colunas de 

umidificação e desumidificação, e o modelo B considera que o ar sai saturado apenas do 

condensador. 

 

4.1 Desenvolvimento do modelo A 

 Para o desenvolvimento do modelo A, as seguintes considerações foram feitas: 

 o sistema se encontra em estado estacionário; 

 ar saturado sai do condensador e do umidificador; 

 a pressão de operação do sistema é 1 atm; 

 o sistema está hermeticamente fechado (não há vazamento de líquido ou gás em 

nenhuma parte do equipamento); e 

 o calor específico da água do mar é equivalente à capacidade térmica da água 

pura. 

 

4.1.1  Cálculo de Funções Relevantes 

 Como o ar sai saturado de ambas as colunas, a pressão parcial do vapor d’água é 

a pressão de saturação (p*), que é descrita pela equação de Antoine (Smith et al., 2007): 

𝑝∗ =  𝑒[16,3872−3885,7 (−42,98+𝑇)⁄ ]  (T in K and p* in kPa)      (55) 

em que T é a temperatura. A umidade absoluta do ar (Y) é calculada por: 

𝑌 =  𝑝∗(𝑀𝑤 𝑀𝑎⁄ ) (𝑝𝑡 − 𝑝∗)⁄       (56) 

em que pt é a pressão total do sistema, e Mw e Ma são as massas molares da água e do ar, 

respectivamente. Na Tabela 1, mostram-se os calores específicos utilizados nos 

cálculos, em que R é a constante universal dos gases.  

 A entalpia do gás (hg), que é constituída de ar e vapor d’água, é descrita pelas 

equações: 

ℎ𝑔 =  ℎ𝑎 + 𝑌ℎ𝑣                                                      (57) 

ℎ𝑔 =  ∫ 𝐶𝑝𝑎𝑑𝑇
𝑇

𝑇𝑟𝑒𝑓

+ 𝑌 ∙ [∫ 𝐶𝑝𝑤𝑑𝑇
373,15𝐾

𝑇𝑟𝑒𝑓

+ ∆ℎ𝑣𝑎𝑝(373,15𝐾) + ∫ 𝐶𝑝𝑣

𝑇

373,15𝐾

𝑑𝑇] 

(58) 
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Tabela 1. Equações para calor específico (J·kg-1K-1) dos fluidos usados no processo DSUD.  

Referência: Smith et al. (2007) 

Substância Equação 

Ar 𝐶𝑝𝑎 = 𝑅 ∙ (3,355 + 5,75 ∙ 10−4 ∙ 𝑇 − 1,6 ∙ 103 ∙ 𝑇−2)/𝑀𝑎 

Água líquida 𝐶𝑝𝑤 = 𝑅 ∙ (8,712 + 1,25 ∙ 10−3 ∙ 𝑇 − 1,8 ∙ 10−7 ∙ 𝑇2)/𝑀𝑤 

Vapor d’água 𝐶𝑝𝑣 = 𝑅 ∙ (3,470 + 1,45 ∙ 10−3 ∙ 𝑇 + 1,21 ∙ 104 ∙ 𝑇−2)/𝑀𝑤 

 

em que ha é a entalpia do ar seco, hv é a entalpia do vapor d’água e ∆hvap é o calor 

latente de vaporização da água a 373.15 K. A entalpia da água destilada (hd) e da água 

do mar (hb)  são calculadas pela equação: 

ℎ =  ∫ 𝐶𝑝𝑤𝑑𝑇
𝑇

298,15𝐾
     (59) 

 

4.1.2. Desenvolvimento do Modelo Matemático 

 O balanço de massa para o condensador é descrito pela equação:  

𝑑𝑚 𝑑𝑡⁄ =  −[𝐺̇ ∙ (1 + 𝑌)]
5

+  [𝐺̇ ∙ (1 + 𝑌)]
6

+ (𝐷̇6 − 𝐷̇) + (𝐿̇)
1

−  (𝐿̇)
2
  (60) 

em que dm/dt é o acúmulo de massa no tempo, 𝐺̇ é a vazão em massa de ar seco, 𝐷̇6 e 𝐷̇ 

são as vazões em massa de destilado na entrada e na saída do condensador, 

respectivamente, e 𝐿̇ é a vazão em massa de água do mar na entrada do condensador. 

Como 𝐿̇1 = 𝐿̇2, considerando que o sistema está em estado estacionário (dm/dt = 0) e 

que não há destilado entrando na coluna (𝐷̇6 = 0), temos: 

 𝐷̇  =  𝐺̇ ∙ (𝑌6 − 𝑌5)       (61) 

 O balanço de energia para o condensador (fase gás-destilado) é descrito pela 

equação: 

𝑑(𝑚𝑢) 𝑑𝑡⁄ =  −(𝐺̇ℎ𝑔)
5

+  (𝐺̇ℎ𝑔)
6

+ (𝐷̇6ℎ𝑑6 − 𝐷̇ℎ𝑑) − 𝑄̇𝑐𝑡 − 𝑄̇𝑐𝑙   (62) 

𝐺̇ ∙ (ℎ𝑔6 − ℎ𝑔5)  −  𝐷̇ℎ𝑑  =  𝑄̇𝑐𝑡 + 𝑄̇𝑐𝑙     (63) 

em que d(mu)/dt é o acúmulo de energia interna no sistema, que é nulo para o estado 

estacionário. A taxa de transferência de calor entre a fase gás-destilado e a água do mar 

(𝑄̇𝑐𝑡) e entre a fase gás-destilado e o ambiente  (𝑄̇𝑐𝑙) são descritas nas equações: 

𝑄̇𝑐𝑡 =  𝑈𝑐𝐴𝑐𝑎𝑐𝑧𝑐 [(𝑇5 − 𝑇1) − (𝑇6 − 𝑇2)] ln[(𝑇5 − 𝑇1) (𝑇6 − 𝑇2)⁄ ]⁄  (64) 

𝑄̇𝑐𝑙 =  𝑈𝑐𝑙𝑃𝑐𝑧𝑐 [(𝑇5 − 𝑇𝑒) − (𝑇6 − 𝑇𝑒)] ln[(𝑇5 − 𝑇𝑒) (𝑇6 − 𝑇𝑒)⁄ ]⁄   (65) 

𝑄̇𝑐𝑙 =  𝑈𝑐𝑙𝑃𝑐𝑧𝑐 ∙ (𝑇5 − 𝑇6) ln[(𝑇5 − 𝑇𝑒) (𝑇6 − 𝑇𝑒)⁄ ]⁄    (66) 
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em que Uc e Ucl são os coeficientes globais de transferência de calor, Ac e Pc são a área e 

o perímetro da seção transversal, respectivamente, ac é a área superficial específica de 

transferência de calor, zc é a altura do condensador e Te é a temperatura ambiente. O 

balanço global de energia no condensador é descrito por: 

𝑑(𝑚𝑢) 𝑑𝑡⁄ =  −(𝐺̇ℎ𝑔)
5

+  (𝐺̇ℎ𝑔)
6

+ (𝐷̇6ℎ𝑑6 − 𝐷̇ℎ𝑑) + 𝐿̇ ∙ (ℎ𝑏1 − ℎ𝑏2) − 𝑄̇𝑐𝑙  (67) 

−(𝐺̇ℎ𝑔)
5

+  (𝐺̇ℎ𝑔)
6

− 𝐷̇ℎ𝑑 + 𝐿̇ ∙ (ℎ𝑏1 − ℎ𝑏2) = 𝑄̇𝑐𝑙    (68) 

 O balanço global de energia para o coletor solar é descrito pela equação: 

𝑄̇𝑠 = 𝐿̇ ∙ (ℎ3 − ℎ2)       (69) 

em que 𝑄̇𝑠 é a taxa de calor efetivamente absorvida pela água do mar. O balanço de 

massa para o umidificador é descrito pela equação: 

𝑑(𝑚𝑢) 𝑑𝑡⁄ =  [𝐺̇ ∙ (1 + 𝑌)]
5

−  [𝐺̇ ∙ (1 + 𝑌)]
6

+ (𝐿̇ − 𝐿̇4)    (70) 

𝐿̇4  = 𝐿̇ −  𝐺̇ ∙ (𝑌6 − 𝑌5)      (71) 

em que 𝐿̇4 é a vazão em massa de água do mar na saída do umidificador. O balanço de 

energia para o umidificador (fase gasosa) é descrito por: 

𝑑(𝑚𝑢) 𝑑𝑡⁄ =  (𝐺̇ℎ𝑔)
5

−  (𝐺̇ℎ𝑔)
6

+ 𝑄̇ℎ𝑡 − 𝑄̇ℎ𝑙    (72) 

𝐺̇ ∙ (ℎ𝑔5 − ℎ𝑔6)  =  − 𝑄̇ℎ𝑡 + 𝑄̇ℎ𝑙      (73) 

 A taxa de transferência de calor entre fase gasosa e a água do mar (𝑄̇ℎ𝑡) e entre a 

fase gasosa e o ambiente (𝑄̇ℎ𝑙) no umidificador são descritas pelas equações: 

𝑄̇ℎ𝑡 =  𝑈ℎ𝐴ℎ𝑎ℎ𝑧ℎ [(𝑇3 − 𝑇6) − (𝑇4 − 𝑇5)] ln[(𝑇3 − 𝑇6) (𝑇4 − 𝑇5)⁄ ]⁄   (74) 

𝑄̇ℎ𝑙 =  𝑈ℎ𝑙𝑃ℎ𝑧ℎ [(𝑇6 − 𝑇𝑒) − (𝑇5 − 𝑇𝑒)] ln[(𝑇6 − 𝑇𝑒) (𝑇5 − 𝑇𝑒)⁄ ]⁄    (75) 

𝑄̇ℎ𝑙 = 𝑈ℎ𝑙𝑃ℎ𝑧ℎ (𝑇6 − 𝑇5) ln[(𝑇6 − 𝑇𝑒) (𝑇5 − 𝑇𝑒)⁄ ]⁄    (76) 

em que Uh e Uhl são os coeficientes globais de transferência de calor, Ah e Ph são a área 

e o perímetro da seção transversal do umidificador, respectivamente, ah é a área 

superficial específica de transferência de massa e zh é a altura do umidificador. O 

balanço global de energia para o umidificador é descrito por: 

𝑑(𝑚𝑢) 𝑑𝑡⁄ =  (𝐺̇ℎ𝑔)
5

−  (𝐺̇ℎ𝑔)
6

+ 𝐿̇ℎ𝑏3 − 𝐿̇4ℎ𝑏4 − 𝑄̇ℎ𝑙    (77) 

𝐺̇ ∙ (ℎ𝑔5 − ℎ𝑔6) +  𝐿̇ℎ𝑏3 − 𝐿̇4ℎ𝑏4  = 𝑄̇ℎ𝑙     (78) 
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4.1.3 Resolução do Modelo Matemático 

 Para resolver o modelo matemático proposto, considera-se que há dados sobre os 

seguintes termos: 𝐺̇, 𝐿̇, T1, Te, 𝑄̇𝑠, pt, Ac, Ah, Pc, Ph, ac, ah, zc, zh. O sistema é constituído 

por cinco variáveis: T2, T3, T4, T5, T6, e cinco equações: (63), (68), (69), (73) e (78). A 

vazão em massa de destilado (𝐷)̇  e a vazão em massa de água do mar na saída do 

umidificador (𝐿̇4) podem ser descritas como funções das temperaturas pelas equações 

(61) e (71), respectivamente. O sistema de equações algébricas foi resolvido pela função 

fsolve do software comercial MATLAB versão 2009b. Como estimativas iniciais para 

as cinco temperaturas, utilizou-se os dados experimentais a serem preditos. 

 Para estimar os quarto coeficientes globais de transferência de calor, um 

problema de otimização não-linear foi desenvolvido a partir de oito pontos 

experimentais, de forma a minimizar a soma dos erros ao quadrado das temperaturas 

obtidas no modelo. As variáveis do problema são Uc, Uh, Ucl e Uhl, e todas são 

obrigatoriamente positivas. A função objetivo (Fmin) do problema de otimização é 

descrita pela equação: 

𝐹𝑚𝑖𝑛 =  ∑ ∑ {[𝑇𝑗
𝑖,𝑒𝑥𝑝 − 𝑇𝑗

𝑖,𝑚𝑜𝑑(𝑈𝑐,   𝑈ℎ,   𝑈𝑐𝑙,   𝑈ℎ𝑙)] 𝑇𝑗
𝑖,𝑒𝑥𝑝⁄ }

2
6
𝑗=2

8
𝑖=1   (79) 

em que Tj
i,exp é a temperatura no ponto experimental i medida no local j e Tj

i,mod é a 

temperatura calculada pelo modelo nas mesmas condições. O problema de otimização 

não-linear foi resolvido pela função fmincon do MATLAB, usando dados experimentais 

reportados por Hermosillo et al. (2012), mostrados na Tabela 2. Utilizou-se como 

estimativas iniciais valores que condizem com a ordem de grandeza dos coeficientes 

estimados por Hermosillo et al. (2012), que foram 47,90 e 7,04 W·m-2·K-1. O problema 

de otimização foi resolvido diversas vezes para diferentes estimativas iniciais e os 

valores de suas respectivas funções objetivo foram comparadas (quando porventura 

resultados diferentes foram obtidos), de forma que os parâmetros que levaram à menor 

função objetivo foram escolhidos, numa tentativa de garantir a obtenção de um mínimo 

global. 

 Para validar o modelo, calculou-se o erro absoluto médio da produção de 

destilado predita em relação aos dados experimentais. 
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Tabela 2. Dados experimentais do processo. Referência: Hermosillo et al. (2012). 

Nº Te  

(ºC) 

T1  

(ºC) 

T2  

(ºC) 

T3  

(ºC) 

T4  

(ºC) 

T5  

(ºC) 

T6  

(ºC) 
𝑫̇ 

(kg/h) 
𝑳̇𝒂𝒍𝒊𝒎 
(kg/s) 

𝑮̇ 
(kg/s) 

1 28,0 30,4 44,2 62,2 46,4 41,7 47,5 1,18 0,015 0,040 

2 28,0 29,4 40,4 56,6 43,6 38,1 44,0 1,09 0,017 0,042 

3 29,0 31,6 40,7 53,8 43,4 38,5 44,0 1,13 0,020 0,042 

4 30,0 29,0 36,2 48,2 40,3 34,4 39,9 0,91 0,022 0,043 

5 27,0 27,6 33,4 44,6 28,0 32,0 37,2 0,77 0,023 0,043 

6 28,0 27,5 38,5 53,9 41,3 35,9 42,1 1,11 0,017 0,042 

7 29,0 27,7 41,7 59,2 43,0 38,5 45,0 1,30 0,015 0,042 

8 29,5 27,8 43,6 62,6 44,2 40,2 46,7 1,32 0,013 0,041 

9 30,5 27,9 47,4 68,9 46,5 43,4 49,7 1,45 0,012 0,040 

 

4.1.4  Análise de Sensibilidade 

 Após a validação, foi feita uma análise de sensibilidade da produção de destilado 

em relação aos parâmetros de entrada e de projeto. O ponto de operação 1 da Tabela 2 

foi escolhido como o ponto de referência, pois é um ponto intermediário para a vazão 

em massa de água do mar na entrada do condensador e a produção de destilado, 

tornando extrapolações mais razoáveis. Variou-se os seguintes parâmetros: temperatura 

ambiente, temperatura de entrada da água do mar, vazão em massa de água do mar na 

entrada do condensador, alturas do condensador e do umidificador, e taxa de calor 

efetiva de absorção no coletor solar. 

 As temperaturas ambiente e de entrada da água do mar tiveram uma variação de 

20% cada, que é grande o suficiente para que uma análise de sensibilidade seja feita, 

mas continua relativamente perto do ponto de referência, de modo que os coeficientes 

de transferência de calor estimados continuem adequados.  

 A vazão em massa de água do mar na entrada do condensador teve uma variação 

positiva de +20%, mas uma variação negativa de -45%. A variação negativa foi em 

maior magnitude uma vez que é de interesse investigar como o decréscimo na vazão em 

massa afeta a produção de destilado. 

 Uma altura maior em cada coluna significa uma área de transferência maior, que 

por sua vez melhora as transferências de calor e massa, resultando em maior 

produtividade. Para investigar a influência da altura de cada coluna na produção de 

destilado, variou-se cada altura de 0,25 m até 1,75 m, com um incremento de 0,10 m 

entre os pontos.  

 A taxa de calor efetiva absorvida pelo coletor solar foi variada em ±20%. 

Finalmente, analisou-se a sensibilidade da produção de destilado frente a dois tipos de 
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entrada de energia no processo: energia sensível da água do mar na entrada do 

condensador e calor absorvido pelo coletor solar. 

 

4.2 Desenvolvimento do modelo B 

 No modelo B, fazem-se os mesmos balanços de massa e energia do modelo A. 

Entretanto, nas Equações (72-73) foi adicionado um termo referente à energia 

adicionada na fase gasosa com a entrada de vapor de água: 

𝑑(𝑚𝑢) 𝑑𝑡⁄ =  (𝐺̇ℎ𝑔)
5

−  (𝐺̇ℎ𝑔)
6

+ 𝑄̇ℎ𝑡 − 𝑄̇ℎ𝑙 + (𝐿 − 𝐿4) ∙ ℎ𝑣(𝑇 = 0,5 ∙ 𝑇3 + 0,5 ∙ 𝑇4)  

(80) 

𝐺̇ ∙ (ℎ𝑔6 − ℎ𝑔5)  =  𝑄̇ℎ𝑡 − 𝑄̇ℎ𝑙 + (𝐿 − 𝐿4) ∙ ℎ𝑣(𝑇 = 0,5 ∙ 𝑇3 + 0,5 ∙ 𝑇4)      (81) 

 Logo, as equações principais (63), (68), (69), (78) e (81), as equações auxiliares 

(61) e (71) e as variáveis T2, T3, T4, T5 e T6 compõem o modelo B. Nesse modelo, 

apenas a corrente de ar que sai do condensador é considerada como saturada, e sua 

umidade (Y5) é calculada a partir da Equação (56), sendo que a pressão parcial do vapor 

é a pressão de vapor calculada na temperatura do seio do gás (Equação 55). Como 

resultado, a umidade do ar que sai do umidificador (Y6) é uma nova variável, não 

calculada na Equação (56), o que aumenta o número de variáveis do sistema para seis e 

requer a introdução de uma nova equação que modele a transferência de massa no 

umidificador. 

 

4.2.1  Equação para estimar a transferência de massa no umidificador 

 De acordo com Treybal (1981), o perfil de umidade do ar (Y) ao longo da altura 

(z) de uma columa de umidificação é descrito pela equação: 

𝑑𝑌 𝑑𝑧⁄ = −(𝐾 ∙ 𝑎ℎ,𝑚𝑎𝑠𝑠 ∙ 𝐴ℎ 𝐺̇⁄ ) ∙ 𝑙𝑛[(1 − 𝑝𝑖
∗ 𝑝𝑡⁄ ) (1 − 𝑝̅𝑣 𝑝𝑡⁄ )⁄ ]   (82) 

em que K é o coeficiente de transferência de massa, ah,mass é a area superficial específica 

de transferência de massa, pi* é a pressão de vapor na interface líquido gás e 𝑝̅𝑣 é a 

pressão parcial do vapor no seio do gás. Após a combinação das Equações (56) e (82) e 

algumas manipulações algébricas, chega-se na seguinte equação: 

𝑑𝑌 𝑑𝑧⁄ = −(𝐾 ∙ 𝑎ℎ,𝑚𝑎𝑠𝑠 ∙ 𝐴ℎ 𝐺̇⁄ ) ∙ 𝑙𝑛[(1 − 𝑝𝑖
∗ 𝑝𝑡⁄ ) ∙ (1 + 𝑌 ∙ 𝑀𝑎/𝑀𝑤)]   (83) 

 Para adequar a Equação (83) ao presente modelo, que consiste em parâmetros 

concentrados, essa equação é modificada e resulta em: 

𝑌6 − 𝑌5 = −(𝐾 ∙ 𝑎ℎ,𝑚𝑎𝑠𝑠 ∙ 𝐴ℎ ∙ 𝑧ℎ 𝐺̇⁄ ) ∙ (𝐷𝐹)    (84) 

em que DF é a força motriz do processo.  
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 Como a condutividade térmica da água líquida é aproximadamente 20 vezes 

maior que a condutividade do ar (Bergman et al., 2011), e a espessura do líquido é fina 

devido à dispersão das gotas, considera-se que a camada limite térmica do líquido é 

desprezível, diferentemente da camada limite do gás, que não é desprezada. Sendo a 

temperatura uma função contínua entre o seio do líquido e o seio do gás, a temperatura 

da interface líquido-gás é aproximadamente igual à temperatura do seio do líquido, de 

maneira que a pressão de vapor na interface (pi*) é avaliada na temperatura do líquido. 

 A força motriz no topo (DF6) e no fundo (DF5) do umidificador são calculados a 

seguir:  

𝐷𝐹6 = 𝑙𝑛[(1 − 𝑝𝑖
∗(𝑇3) 𝑝𝑡⁄ ) ∙ (1 + 𝑌6 ∙ 𝑀𝑎/𝑀𝑤)]    (85) 

𝐷𝐹5 = 𝑙𝑛[(1 − 𝑝𝑖
∗(𝑇4) 𝑝𝑡⁄ ) ∙ (1 + 𝑌5 ∙ 𝑀𝑎/𝑀𝑤)]    (86) 

 Como o sistema opera em contracorrente, DF é a média logaritmica entre as 

forças motrizes no topo (DF6) e no fundo (DF5) na coluna, resultando na Equação (87).  

𝑌6 − 𝑌5 = −(𝐾 ∙ 𝑎ℎ,𝑚𝑎𝑠𝑠 ∙ 𝐴ℎ ∙ 𝑧ℎ 𝐺̇⁄ ) ∙ [(𝐷𝐹6 − 𝐷𝐹5) 𝑙𝑛(𝐷𝐹6 𝐷𝐹5⁄ )⁄ ]  (87) 

 A umidade na corrente de ar de saída do umidificador (Y6) é restringida por dois 

fatores: o ar não pode sair supersaturado do processo e a umidade de saída deve ser 

maior que a umidade de entrada (Y5). Sendo assim: 

𝑌5 ≤ 𝑌6  ≤ 𝑝∗(𝑇6) ∙ (𝑀𝑤 𝑀𝑎⁄ ) [𝑝𝑡 − 𝑝∗(𝑇6)]⁄     (88) 

 

4.2.2  Resolução do modelo matemático B e análise de sensibilidade 

 O modelo B é composto por seis equações (63, 68, 69, 78, 81 e 87), e seis 

incógnitas (T2, T3, T4, T5, T6 e Y6). Para sua resolução, utilizou-se a função fsolve do 

Matlab, assim como para a resolução do modelo A. Como estimativas iniciais para as 

temperaturas, utilizou-se os dados experimentais a serem preditos, assim como na 

resolução do modelo A. Quanto à estimativa inicial de Y6, foi utilizado um valor 

calculado a partir da Equação (61), utilizando dados experimentais de 𝐷̇, 𝐺̇ e T5 e 

considerando Y5 como umidade do ar saturado. 

 O modelo B possui cinco parâmetros (Uc, Uh, Ucl, Uhl, K·ah,mas) a serem 

estimados, sendo que o produto K·ah,mas é estimado ao invés da estimação separada dos 

dois termos, já que a estimação da área superficial específica de transferência de massa 

é difícil, pois depende da molhabilidade do empacotamento. Para estimar os parâmetros, 

foi montado um problema de otimização multi-objetivo para a miminização tanto dos 

erros ao quadrado das predições de temperatura como dos erros ao quadrado das 
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predições de destilado. Os pontos experimentais n° 1, 3, 4, 5, 6, 8 e 9 (Tabela 2) foram 

utilizados para estimar os parâmetros e os pontos n° 2 e 7 (Tabela 2) foram utilizados 

para a validação do modelo. Esses pontos de validação foram escolhidos por não terem 

produções de destilado próximas e nem serem pontos extremos, de forma a avaliar o 

modelo em diferentes regiões de operação. A função objetivo para a estimação dos 

parâmetros é mostrada a seguir: 

𝐹𝑚𝑖𝑛 =  (1 − 𝜔) ∙ ∑ ∑{[𝑇𝑗
𝑖,𝑒𝑥𝑝 − 𝑇𝑗

𝑖,𝑚𝑜𝑑(𝑈𝑐,   𝑈ℎ,   𝑈𝑐𝑙,   𝑈ℎ𝑙,   𝐾 ∙ 𝑎ℎ,𝑚𝑎𝑠)] 𝑇𝑗
𝑖,𝑒𝑥𝑝⁄ }

2
6

𝑗=2

7

𝑖=1

 

+ 𝜔 ∙ ∑ {[𝐷̇𝑖,𝑒𝑥𝑝 − 𝐷̇𝑖,𝑚𝑜𝑑(𝑈𝑐,   𝑈ℎ,   𝑈𝑐𝑙 ,   𝑈ℎ𝑙 , 𝐾 ∙ 𝑎ℎ,𝑚𝑎𝑠)] 𝐷̇𝑖,𝑒𝑥𝑝⁄ }
27

𝑖=1       

(89) 

em que ω é um peso entre 0 e 1 utilizado para ponderar ambos os objetivos. A 

estimação dos parâmetros foi feita para diferentes pesos e os erros de predição foram 

comparados entre si. Utilizou-se a função fmincon do Matlab para a otimização da 

função objetivo. Como estimativas iniciais, no peso ω = 0, para os coeficientes globais 

de transferência de calor, utilizou-se valores próximos dos obtidos pelo modelo A. 

Quanto ao K·ah,mas , utilizou-se como estimativa inicial valores próximos do K estimado 

por Hermosillo et al. (2012) multiplicado pela área superficial específica de 

transferência de calor. O problema foi resolvido diversas vezes com mudanças nas 

estimativas iniciais, numa tentativa de garantir a obtenção do mínimo global. Para pesos 

maiores que ω = 0, utilizou-se o peso anterior como referência para as estimativas 

iniciais. 

 Na análise de sensibilidade, optou-se por refazer a análise da produção de 

destilado para diferentes alturas do condensador e do umidificador, por ter sido 

considerada a que apresenta resultados mais relevantes. Dessa vez, no entanto, variou-se 

também o calor efetivamente absorvido no coletor solar, podendo significar tanto 

variações na intensidade da radiação solar como também variações na área de superfície 

do coletor solar. A variação da altura do condensador foi de 0,25 m até 1,00 m, a 

variação da altura do umidificador foi de 0,25 m até 0,80 m e a variação do calor 

absorvido pelo coletor solar foi de 850 a 1300 W. 
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5. Resultados e Discussão 

 

5.1 Modelo A 

5.1.1 Estimação dos parâmetros e eficiência do modelo 

 O presente trabalho foi fundamentado nos experimentos de dessalinização de 

Hermosillo et al. (2012). Na Tabela 3 são mostradas algumas informações do sistema. 

 

Tabela 3. Informações do sistema. Referência: Hermosillo et al. (2012). 

Parâmetro Valor Parâmetro Valor 

𝑄̇𝑐𝑠 (W) 1120 Pc (m) 1,22 

Ac (m²) 0,093025 Ph (m) 1,22 

Ah (m²) 0,093025 pt (kPa) 101,325 

ac (m²/m³) 112,31 zh (m) 0,400 

ah (m²/m³) 112,87 zc (m) 0,335 

 A estimação dos coeficientes globais de transferência de calor foi feita utilizando 

oito pontos experimentais da Tabela 2. O ponto nº 9 foi descartado, como feito por 

Hermosillo et al. (2012). Os resultados obtidos foram Uc =  52,87 W·m-2·K-1, Uh = 

28,64 W·m-2·K-1, Ucl = 30,62 W·m-2·K-1 e Uhl = 0,00 W·m-2·K-1. O coeficiente de 

transferência de calor para o ambiente é zero, o que sugere que o isolamento da coluna, 

as condições de operação e as condições de escoamento podem ter tornado a perda de 

calor nessa coluna insignificante. Hermosillo et al. (2012) obtiveram o valor para o 

coeficiente de transferência de calor no condensador de Uc = 47,90 W·m-2·K-1, um valor 

próximo do presente trabalho, e obtiveram o valor para os coeficientes de transferência 

de calor para o ambiente de Ucl = Uhl = 7,04 W·m-2·K-1, um valor intermediário entre os 

dois coeficientes de perda determinados pelo presente modelo, mas cerca de quatro 

vezes menor que o Ucl obtido no presente trabalho. 

 Na Figura 8, são mostradas as temperaturas preditas T2, T3, T4, T5 e T6 como 

funções das temperaturas medidas, bem como a reta y = x, que seria a reta obtida se o 

modelo não tivesse nenhum erro. O erro médio absoluto das temperaturas foi de 1,0 °C, 

e o erro médio relativo foi de 2,3% em relação ao valor experimental médio de 43,6 °C. 

Esse erro é ligeiramente maior que o reportado por Hermosillo et al. (2012), cujo erro 

absoluto médio foi de 0,86 °C. Entretanto, de acordo com Hermosillo et al. (2012), a 

temperatura foi medida por termopares do tipo T, que apresentam erro experimental 

médio de 1,0 °C (Thermocouple Info, 2017). Sendo assim, o erro do modelo é da 
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mesma ordem do erro experimental, de modo que a previsão das temperaturas foi bem 

razoável. 
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Figura 8: Temperatura calculada pelo modelo A vs. temperatura medida. 

 Na Figura 9, são mostrados a produção de destilado predita em função da 

produção de destilado experimental para o presente trabalho e para os valores 

reportados por Hermosillo et al. (2012), bem como a reta y = x, que seria a reta obtida 

se o modelo não tivesse nenhum erro. Como os dados experimentais de produção de 

destilado não foram utilizados para otimizar os parâmetros do modelo, eles são 

utilizados para validar o modelo proposto, já que a estimação da produção de destilado é 

o principal objetivo do modelo. O erro absoluto médio do modelo desenvolvido é 

0,0682 kg·h-1 e o erro médio relativo é 6,2% em relação à média experimental de 1,134 

kg·h-1. Esse resultado é aproximadamente 48% mais próximo aos dados experimentais 

que o resultado reportado por Hermosillo et al. (2012), cujo erro médio foi de 0,14 kg·h-

1 ou 12%. Logo, o modelo do presente trabalho é mais eficiente para predizer a 

produção de destilado do processo e apresenta eficiência próxima a do modelo de 

Hermosillo et al. (2012) para a predição das temperaturas, mesmo considerando que o ar 

sai saturado do umidificador e apresenta um parâmetro a menos que o de Hermosillo et 

al. (2012).  
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Figura 9: Vazão de destilado calculada pelo modelo A e o da literatura vs. vazão de destilado medida. 

 

5.2.1  Análise de Sensibilidade 

 Na Figura 10, mostra-se a produção de destilado para variação na temperatura da 

água do mar na entrada do condensador e na temperatura ambiente. Um aumento na 

temperatura da água do mar implica em um pequeno e linear aumento na produção de 

destilado. Entretanto, variações na temperatura ambiente mostraram pouca significância 

na vazão em massa de destilado, o que também foi reportado por Nafey et al. (2004). 

  Na Figura 11, é mostrada a vazão em massa de destilado em função da vazão 

em massa da água do mar na entrada do condensador. A queda de produção de destilado 

é linear e significativa com o aumento da vazão em massa de água do mar, uma 

tendência confirmada pelos dados experimentais de Hermosillo et al. (2012). Entretanto, 

de acordo com Hermosillo et al. (2012), o aumento de produção de destilado ao reduzir 

a vazão de água do mar tem um limite quando essa vazão cai a menos de 0,010 kg·s-1, já 

que, nessas condições, a água do mar não molha completamente a área superficial de 

transferência de massa do umidificador, reduzindo a troca de massa. Sendo assim, se os 

outros parâmetros de entrada permanecerem constantes, a vazão ótima de água do mar é 

provavelmente por volta de 0,010 kg·s-1. 
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Figura 10: Produção de destilado vs. temperatura da água do mar na entrada do condensador e 

temperatura ambiente. 
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Figura 11: Produção de destilado vs. vazão em massa de água do mar na entrada do condensador. 

 Na Figura 12, mostra-se que a produção de destilado aumenta mais com o 

aumento da altura do umidificador que com o aumento da altura do condensador. 

Observa-se também que o aumento na produção de destilado é lento se as alturas das 

colunas continuarem a ser aumentadas após a produção de destilado atingir 1,60 kg·h-1. 



41 
 

1,70

1,60

1,50

1,40

1,30

1,20
1,10
1,000,90

Altura do condensador (m)

0,4 0,6 0,8 1,0 1,2 1,4 1,6

A
lt
u

ra
 d

o
 u

m
id

if
ic

a
d
o

r 
(m

)

0,4

0,6

0,8

1,0

1,2

1,4

1,6

 

Figura 12: Produção de destilado (kg·h-1) (isocurvas) vs. alturas do condensador e do umidificador. 

 Em um cenário no qual o custo de ambas as colunas por unidade de volume é o 

mesmo, é possível analisar qual combinação de alturas é mais interessante para o 

processo de dessalinização. Já que a área da seção transversal de ambas as colunas é 

igual, a soma das alturas das colunas é proporcional a soma dos seus volumes. Sendo 

assim, a Figura 13 foi gerada a partir de combinações das alturas do condensador e do 

umidificador da Figura 12 que tiveram a maior produção de destilado para uma dada 

soma de alturas. Na Figura 13, as alturas das colunas são representadas nos eixos 

cartesianos e as linhas isovolumétricas também são mostradas. Nessa figura, observa-se 

que a melhor combinação de alturas, ou volumes, ocorre para colunas do umidificador 

significativamente mais altas que as colunas do condensador, e tende a diminuir na 

medida que as fases no fundo do umidificador ficam relativamente próximas do 

equilíbrio.  
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Figura 13: Combinações ótimas das alturas do condensador e umidificador (m) para cada soma de 

volumes, se considerado que elas possuem o mesmo custo por unidade de volume.  

 Como já foi concluído anteriormente, o aumento na produção de destilado é 

menor se as alturas das colunas continuarem a serem aumentadas após a produção 

atingir 1,60 kg·h-1. A combinação de alturas que gera a produção de destilado 

mencionada com a menor soma de volumes possível é 0,65 m e 0,95 m para as alturas 

do condensador e do umidificador, respectivamente (gerando uma produção total de 

destilado de 1,62 kg·h-1). Essa combinação seria interessante se nenhum outro estudo 

fosse feito. Entretanto, para definir as alturas ótimas para o projeto, uma análise mais 

refinada de custos fixos e operacionais do processo deveria ser feita.  

 Na Figura 14, mostra-se a produção de destilado em função da taxa de calor 

efetiva absorvida no coletor solar. A vazão em massa de destilado aumenta 

significativamente com um aumento na taxa de calor efetiva, como esperado, e essa 

relação é basicamente linear. 

 Finalmente, a sensibilidade do destilado foi analisada para dois tipos de entrada 

de energia extra no sistema: energia sensível com a água do mar de entrada no 

condensador e taxa de calor efetiva absorvida pelo coletor solar. Na Figura 15, é 

mostrada a vazão de destilado em função da variação de energia de entrada no sistema 

em relação ao ponto de referência. O aumento no calor absorvido no coletor solar leva a 
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Figura 14: Produção de destilado vs. taxa de calor efetiva absorvida no coletor solar. 
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Figura 15: Vazão de destilado vs. variação de energia em relação ao ponto de referência. 

um aumento na produção de destilado bem maior que o aumento no calor sensível da 

água do mar de entrada. A razão para essa diferença é que a água do mar é utilizada 

para resfriar o ar e condensar a umidade. Quando a temperatura desta aumenta, a 

capacidade de resfriamento é reduzida. Logo, o ganho na produção de destilado para um 

aumento na energia de entrada é pequeno. Sendo assim, caso uma fonte de calor extra 
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esteja disponível, recomenda-se que ela seja colocada imediatamente antes ou depois do 

coletor solar, de maneira a atingir a produção ótima de destilado. 

 

5.2  Modelo B 

5.2.1 Estimação dos parâmetros e eficiência do modelo 

 A estimação dos parâmetros do modelo matemático B foi feita para diferentes 

pesos na função objetivo (ω). Na Figura 16, mostra-se o erro médio absoluto das 

predições de temperaturas em relação a ω para três grupos de pontos de operação: os 

pontos de estimação, os pontos de validação e todos os pontos. Para ω ≤ 0,6, o erro na 

temperatura de qualquer um desses grupos é menor que 1,0 °C, que é o erro 

experimental dos termopares (Thermocouple Info, 2017) e o erro de predição do modelo 

A. Para ω ≤ 0,5, o erro na temperatura para qualquer um desses grupos é menor que 

0,86 °C, que é o erro de predição do modelo de Hermosillo et al. (2012) (para o caso 

específico de ω = 0,5, o erro de predição nos pontos de estimação foi aproximadamente 

igual ao de Hermosillo et al., 2012). Logo, conclui-se que a precisão do modelo para 

predizer as temperaturas do processo é significativa. 
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Figura 16: Erro de predição médio absoluto das temperaturas vs. peso na função objetivo. 

 Na Figura 17, é mostrado o erro médio relativo das predições de produção de 

destilado (erro médio absoluto dividido pela média experimental de 1,14 kg·h-1) para 

três grupos distintos de pontos de operação: os pontos de estimação, os pontos de 
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validação e todos os pontos. Para ω ≤ 0,6, o erro de predição dos pontos de validação é 

menor que 4.7% e o erro dos pontos de estimação é maior que 4.7%. Para ω ≥ 0,6, a 

situação se inverte: o erro dos pontos de validação é maior que 4.7% e o dos pontos de 

estimação menor que 4.7%.  

 Fazendo uma análise conjunta das Figuras 16 e 17, conclui-se que o peso ω = 

0,6 é o peso ótimo para esse conjunto de pontos operacionais. Pois, o erro médio 

absoluto da temperatura está abaixo do erro experimental de 1,0 °C e o erro médio 

relativo da produção de destilado é por volta de 4.7% para os pontos de estimação e 

validação. 
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Figura 17: Erro de predição médio relativo da produção de destilado vs. peso na função objetivo. 

 Sendo assim, o modelo B é o que melhor prediz a produção de destilado dentre 

os modelos estudados, pois apresenta um erro de apenas 4.7%, enquanto os modelos 

mais precisos da literatura apresentaram erro de predição de 9% e o modelo A 

apresentou erro de predição de 6.2%. Além disso, as predições de temperatura do 

modelo B são significativas, sendo melhores que as do modelo A e do erro experimental 

(Thermocouple Info, 2017), e próximas às de Hermosillo et al. (2012), para ω = 0,6.  

 Os parâmetros estimados para o modelo B com o peso ω = 0,6 são: Uc = 32,18 

W·m-2·K-1, Uh = 10.09 W·m-2·K-1, Ucl = 46.45 W·m-2·K-1, Uhl = 0,00 W·m-2·K-1 e 

K·ah,mas = 0,2303 kg·m-3·s-1. 
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 O coeficiente de transferência de calor entre as fases líquida e gasosa do 

umidificador (Uh) foi aproximadamente um terço do valor estimado pelo modelo A. 

Essa diferença pode ser explicada pela adição do termo de entrada de energia no gás 

pela entrada de vapor (Equação 82) no modelo B, de forma que o Uh seja responsável 

apenas pela transferência de calor sensível através da interface líquido-gás ou da 

interface empacotamento-gás.  

 Assim como no modelo A, no modelo B o coeficiente de transferência de calor 

do umidificador para o ambiente (Uhl) também foi nulo, o que reforça a hipótese de que 

sua operação seja realmente próxima de ser adiabática. 

 O modelo B possui um parâmetro a mais que o modelo A e o mesmo número de 

parâmetros que o modelo de Hermosillo et al. (2012). Se fosse considerada operação 

adiabática no umidificador, os mesmos resultados seriam obtidos pelo modelo B e ele 

teria um parâmetro a menos que o modelo de Hermosillo et al. (2012). 

 A Figura 18 mostra as predições de temperatura do modelo B com o peso ω = 

0,6, bem como a reta y = x, que seria a reta obtida se o modelo não tivesse nenhum erro. 

O erro médio absoluto dos pontos de estimação é 0,97 °C e o dos pontos de validação é 

0,88 °C. Observa-se que tanto os pontos de estimação como os pontos de validação 

estão significativamente próximos da bissetriz.  
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Figura 18: Temperatura calculada pelo modelo B vs. temperatura medida. 
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 A Figura 20 mostra as predições de produção de destilado do modelo B (ω = 

0,6), bem como a reta y = x, que seria a reta obtida se o modelo não tivesse nenhum 

erro. Percebe-se que os dados estão bem distribuídos acima e abaixo da bissetriz, tanto 

os de estimação como os de validação, e que os pontos 0,77, 1,11 e 1,45 kg·h-1 tiveram 

uma previsão muito próxima do valor experimental, o que é um indício de que o modelo 

é eficiente na predição de vazão de destilado em diferentes regiões de operação.   

Comparando com a Figura 9, percebe-se que os dados preditos pelo modelo B estão 

mais próximos da bissetriz que os dos demais modelos apresentados, tanto os pontos de 

estimação como os pontos de validação. 

 

Produção de destilado medida (kg·h
-1

)

0,8 1,0 1,2 1,4 1,6

P
ro

d
u

ç
ã

o
 d

e
 d

e
s
ti
la

d
o

 c
a

lc
u

la
d
a

 (
k
g
·h

-1
)

0,8

1,0

1,2

1,4

1,6

Pontos de estimação

Pontos de validação

 

Figura 19: Vazão de destilado calculada pelo modelo B (ω = 0,6) vs. vazão de destilado medida. 

 

5.3.2 Análise de sensibilidade 

 A Figura 20 mostra a influência das alturas do condensador, do umidificador e 

do calor absorvido no coletor solar sobre a produção de destilado, de acordo com o 

modelo B. Comparando a influência das alturas em diferentes calores absorvidos, 

percebe-se o mesmo padrão:  

 o aumento apenas da altura do umidificador não gera praticamente nenhum 

aumento na produção de destilado;  

 o aumento apenas da altura do condensador gera um aumento considerável na 

produção de destilado, mas após uma altura limite esse aumento tende a zero; e 



48 
 

1,5

1,5

1,5

1,5

1,4
1,4

1,4

1,4

1,4

1,3

1,3

1,3

1,3

1,2

1,2

1,2

1,1

Altura do condensador (m)

0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0

A
lt
u

ra
 d

o
 u

m
id

if
ic

a
d

o
r 

(m
)

0,3

0,4

0,5

0,6

0,7

0,8

Produção de destilado (kg·h
-1

)

 .
Qs = 1000 W

2,0

2,0

2,0

1,9
1,9

1,9

1,9

1,8

1,8

1,8

1,7

1,7

1,7

1,6

1,6

1,6

1,5

1,5

1,5

Altura do condensador (m)

0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0

A
lt
u
ra

 d
o
 u

m
id

if
ic

a
d
o
r 

(m
)

0,3

0,4

0,5

0,6

0,7

0,8

Produção de destilado (kg·h
-1

)

 .
Qs = 1300 W

1,8

1,8

1,7

1,7

1,7

1,7

1,6
1,6

1,6

1,6

1,6

1,5

1,5

1,5

1,4

1,4

1,4

1,3

Altura do condensador (m)

0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0

A
lt
u
ra

 d
o
 u

m
id

if
ic

a
d
o
r 

(m
)

0,3

0,4

0,5

0,6

0,7

0,8

Produção de destilado (kg·h
-1

)

Qs = 1150 W
 .

 o aumento conjunto das alturas do condensador e umidificador gera um aumento 

maior que os anteriores na produção de destilado. 
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Figura 20: Produção de destilado (kg·h-1) (isocurvas) vs. alturas do condensador e do umidificador para 

diferentes calores absorvidos no coletor solar (W). 

 Se nenhum estudo mais aprofundado de custos fixos e de operação for feito, 

recomenda-se que as alturas das colunas sejam 0,70 m e 0,40 m  para o condensador e 

umidificador, respectivamente. Pois, o aumento das colunas acima desses valores gera 

aumentos pouco significativos na produção de destilado para qualquer calor absorvido 

no coletor solar, dentre as condições estudadas. 

 Ao se comparar a Figura 20 com a Figura 12, que pelo modelo A analisa a 

sensibilidade da produção de destilado às variações de altura das colunas, percebe-se 



49 
 

que a influência da altura das colunas para esse processo foi invertida: de acordo com o 

modelo A, a altura do umidificador é mais influente na produção de destilado, enquanto 

pelo modelo B a altura do condensador é a mais influente na produção de destilado. 

Essa inversão de influências é provavelmente devido às diferenças entre os modelos, em 

especial devido à adição de um termo em um dos balanços de energia (Equação 81), que 

diminui a significância do termo de troca térmica entre as fases líquida-gasosa. Levando 

em conta que as predições do modelo B são melhores que as do modelo A, é provável 

que a análise de sensibilidade do modelo B também seja mais eficaz que a do modelo A. 
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6. Considerações Finais 

 Dois modelos matemáticos para o processo DSUD foram propostos: um 

considerando ar saturado nas correntes de saída de ambas as colunas (modelo A) e o 

outro considerando ar saturado apenas na corrente de saída do condensador (modelo B). 

Os coeficientes globais de transferência de calor foram estimados por um problema de 

otimização que minimiza a soma dos erros ao quadrado dos dados preditos em relação 

aos dados experimentais de Hermosillo et al. (2012). O modelo A possui quatro 

parâmetros a serem estimados, enquanto o modelo B e o modelo proposto por 

Hermosillo et al. (2012) possuem ambos cinco parâmetros. O erro absoluto médio na 

predição da temperatura de ambos os modelos é próximo ao erro experimental (±1,0 

°C). Mais além, o modelo A apresenta um erro relativo de apenas 6,2% na predição da 

produção de destilado e o modelo B de apenas 4,7%, quando comparados aos 12% do 

modelo reportado por Hermosillo et al. (2012). Observou-se que se fosse considerada a 

operação adiabática do umidificador, os modelos A e B apresentariam os mesmos 

resultados com apenas três e quatro parâmetros, respectivamente, já que o coeficiente de 

transferência de calor do umidificador para o ambiente estimado (Uhl) é nulo em ambos 

os casos. Além disso, como o coeficiente de transferência de calor do condensador para 

o ambiente foi significativo para ambos os modelos e o escoamento nas colunas é 

consideravelmente diferente, concluiu-se que assumir que os coeficientes de 

transferência de calor do condensador e do umidificador para o ambiente são iguais 

pode reduzir a eficiência do modelo. 

 A análise de sensibilidade mostrou que as seguintes variações levaram a um 

aumento na produção de destilado: aumento na taxa de calor efetiva absorvida no 

coletor solar, aumento nas alturas do condensador e umidificador, aumento na 

temperatura da água do mar de alimentação e decréscimo na vazão de água do mar de 

alimentação. A variação da temperatura ambiente foi pouco significante na produção de 

destilado. Concluiu-se também que um aumento na taxa de calor absorvida no coletor 

solar levou a um maior aumento na produção de destilado que um aumento no calor 

sensível da água do mar de entrada. Logo, recomenda-se que caso uma fonte de energia 

extra esteja disponível, ela deve ser colocada imediatamente antes ou depois do coletor 

solar, de forma a atingir melhor produção de destilado. 

 Uma análise da produção de destilado para diferentes alturas das colunas 

mostrou que a produção pode ser aumentada significativamente por um aumento em 
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ambas as alturas. Entretanto, aumentar as alturas das colunas implica em custos mais 

altos, que requerem uma análise de custo para definir alturas ótimas. 

 A metodologia aplicada para o desenvolvimento dos modelos matemáticos é 

viável e apresenta resultados melhores que os reportados na literatura. Como o modelo 

B apresentou predições melhores tanto para as temperaturas quanto para a produção de 

destilado, recomemenda-se que este seja o modelo usado para fins de projeto, 

otimização, análises, entre outros. 
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