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Resumo

Devido a fatores como o aquecimento global, o crescimento populacional e a
degradacdo do meio ambiente, 0 acesso a 4gua potavel tem se tornado um problema em
muitas regides do planeta, especialmente onde o clima é seco. No Brasil, ja ha uma planta
de dessalinizacdo em opera¢cdo em Fernando de Noronha para suprir a demanda de 4gua
potavel, bem como outras em fase de projeto em Fortaleza, Cubatdo e Sergipe. A
dessalinizacao solar por umidificacdo-desumidificacdo € um método cuja fonte energética
é limpa e renovavel, sendo uma alternativa interessante para a purificacdo de agua 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
gue ndo adotam essa consideracao e elaboram um modelo mais complexo. Nesse trabalho,
propbe-se empregar essas duas estratégias para o desenvolvimento de modelos desse
processo. Tais modelos possuem parametros a serem estimados a partir de dados
experimentais da literatura. Os resultados de predicdo de producéo de destilado dos dois
modelos desenvolvidos apresentaram erros médios 48% e 61% menores que 0S
reportados na literatura, sendo que o modelo que considera saturagdo em apenas uma das
correntes de ar foi o mais eficaz, tornando-o 0 modelo recomendado para célculos de
projeto, otimizacdo, analises de sensibilidades, entre outros. De acordo com a analise de
sensibilidade de parametros de entrada na producédo de destilado, as seguintes variacdes
geraram aumento significativo na vazdo de destilado: aumento na taxa de calor efetiva
absorvida no coletor solar, aumento nas alturas do condensador e umidificador, aumento
na temperatura da agua do mar de alimentacao e decréscimo na vazao de agua do mar de
alimentacdo. Verificou-se que o aumento conjunto das colunas de umidificacdo e
condensacdo gera maior ganho na producao de destilado que um aumento em apenas uma

das colunas.

Palavras-chave: dessalinizagdo solar, umidificagcdo-desumidificagdo, modelo

matematico, estimacéo de parametros



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, Cubatdo 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. Introducéo

1.1 O problema da escassez de agua potavel no planeta

O nosso planeta tem apresentado sinais do surgimento de uma crise hidrica. Em
agosto de 2014, a parte leste do Mar de Aral, que ja foi o quarto maior lago de agua
salgada do mundo, secou completamente pela primeira vez em 600 anos (Eliasson,
2015). O lago ja sofria com a seca em 2008, como mostrado na Figura 1. Um grande
vildo nesse desastre foi o0 desvio do curso de rios que o alimentavam para a irrigacdo de
plantacées (MNN, 2016). Nesse mesmo ano, no Brasil, um regime anémalo de chuvas
trouxe excesso de precipitacdes no sul e severa seca no sudeste e centro-oeste do pais,
levando inclusive a seca da nascente do rio S&o Francisco pela primeira vez na historia.
Estudiosos apontam para o desmatamento da floresta amazbnica como um grande
causador desses eventos extremos no Brasil, pois ela regulamenta o clima do continente
e o regime de chuvas, e depredacdo da mesma para dar lugar a plantacfes e pastagens
causa sérias alteracOes nesse sistema (Almeida, 2014).

Figura 1: Mar de Aral em 1989 e novamente em 2008.
Referéncia: MNN (2016). Foto tirada pela NASA.

Além do consumo ndo-sustentdvel de &gua para diversas atividades e o
desmatamento, outros fatores tém contribuido para o surgimento dessa crise, como: a
demanda crescente de agua pelo aumento populacional, a queima de combustivel fosseis
agravando o efeito estufa, o desperdicio de &gua e a poluicdo de rios. Tudo isso leva a
uma reducdo da disponibilidade de agua potavel por habitante. E estimado que, em

2025, por volta de 1,8 bilhdo de pessoas viverdo em regiGes nas quais a agua sera



escassa, e cerca de dois tercos da populacdo mundial terd alguma deficiéncia no acesso
a agua potéavel. Essas mudancas devem encarecer progressivamente 0s custos desse
recurso, tornando-o menos acessivel, especialmente aos pobres e marginalizados
(Eliasson, 2015).

A escassez de agua ja esta presente em zonas aridas, semi-aridas, diversas
regides costeiras e ilhas. Nesses locais, ndo ha agua doce disponivel no solo ou em rios
que seja suficiente para a populacdo. Na regido semi-arida do nordeste brasileiro, por
exemplo, a &gua contida nos lencdis freaticos tem concentracdo média de 3 g sal/L agua
(EMBRAPA, 2016), que é muito acima do limiar entre agua doce e agua salobra de 0,5
g sal/L (CONAMA, 2005), ou do limite maximo permitido de sélidos totais dissolvidos
de 1 g sal/L (Ministério da Saude, 2011) sendo entdo considerada imprépria para
consumo humano.

Buscando reverter esse horizonte nada favoravel a humanidade, algumas acgdes
urgentes a serem mais intensamente estudadas e executadas sdo a preservacdo do meio
ambiente, a substituicdo de matrizes energéticas nao-renovaveis por outras que Sao
renovaveis, a otimizacdo do consumo de agua levando a um uso sustentavel desse
recurso e a implantacdo de alternativas para a obtencdo de agua potavel, especialmente
em regides nas quais a dgua ja é escassa.

Dentre as alternativas para a obtencdo de agua potavel, uma opcdo ja bem
desenvolvida ¢ a dessalinizacdo de dgua salgada e de dgua salobra. No Brasil, na ilha de
Fernando de Noronha foi instalada uma planta de dessalinizac¢do para suprir a demanda
por agua potavel (Jornal do Brasil, 2017). Ha ainda projetos para implantacdo de plantas
de dessalinizacdo em Sergipe (Jornal do Brasil, 2017), Cubatdo (Saneamento
Ambiental, 2016) e Ceara (Jornal do Brasil, 2017, O Povo, 2017). Em Fortaleza, foi
langado um edital para projeto de dessalinizacio com capacidade para ofertar 1 m3.s
de &gua potavel, que representa entre 12 e 15% da demanda total de &4gua da cidade. A
tendéncia é que cada vez mais a dessalinizacdo seja usada no Brasil para suprir a

demanda por agua potavel, em vista da escassez crescente em diversas regides do pais.

1.2 Processos de dessaliniza¢do de 4gua
Desde meados de 1950, o processo de dessalinizacdo de agua salgada e salobra
tem sido muito estudado, aprimorado e implantado, de maneira que a producédo global
de &gua dessalinizada no fim de 2015 foi superior a 86 milhdes de metros cubicos de

agua por dia (Kaplan et al., 2017). Algumas das estratégias mais bem sucedidas desse



processo sdao: osmose inversa (Ol), destilacdo de multiplos efeitos (DME) e destilacdo
flash multi-estagio (DFME).

A Ol é uma técnica de separacdo que utiliza membranas semi-permedaveis, ou
seja, que permitem a passagem de agua e impedem a passagem de sal. Ao gerar uma
pressdo suficientemente grande para vencer a pressdo osmotica, o fluxo de agua na
membrana ocorre da regido mais concentrada para a regido menos concentrada. Essa
operacdo produz agua concentrada em sais (residuo) e agua com concentragdo muito
baixa em sais (produto desejado). A qualidade da agua doce e a porcentagem de
recuperacdo da mesma dependem da agua salgada utilizada e de parametros de
operacdo. Essa recuperacdo pode variar entre 35% e 50% da agua de alimentagdo
(Gomes, 2011).

A DME e a destilacdo flash multi-estagio (DFME) utilizam os fenbmenos de
evaporacgao e condensacao para separar a agua dos sais. Como essas sdo operagdes que
demandam quantidades significativas de energia, a estratégia adotada é dispor varios
estagios conectados em série, de maneira que o calor liberado em um estagio ou efeito é
utilizado no proximo, utilizando a energia de forma eficiente (El-Dessouky & Ettouney,
2002). Nesses sistemas, a solucdo salina e o vapor de agua 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
dessalinizacdo de agua, de modo que possuem custos iniciais altos e demandam
presenca permanente de profissionais de manutencdo qualificados (Macoun, 2000),
além de exigirem controle rigido de temperatura e pressdo em cada estagio para manter
as condicdes necessarias do processo de evaporacdo (El-Dessouky & Ettouney, 2002).
Esses fatores se tornam obstaculos para a implantacédo de tais processos em locais com
baixo capital e tecnologia disponiveis, bem como em regifes distantes de grandes
centros, que necessitam de pequenas quantidades de agua. Para pequenas capacidades,
ndo é economicamente viavel 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 dessalinizacdo € o processo com 0 gasto mais
elevado de energia na area de tratamento de agua, consumindo anualmente pelo menos
75,2 TWh, o que corresponde a 0,4% do consumo global de energia elétrica (UN-
WATER, 2014). Dessa maneira, regides que apresentam pequena disponibilidade de

energia tém serios problemas para implantar essas operagdes. Além disso, a maior parte



dessa energia provém de fontes ndo-renovaveis, como carvao mineral e petréleo, que,
por serem esgotaveis, tornam esses processos ndo-sustentaveis. Eles ainda contribuem
para 0 aumento da concentracdo de dioxido de carbono na atmosfera, um dos principais
compostos causadores do efeito estufa. A intensificacdo desse fendmeno pode causar
desequilibrios ambientais, inclusive a prépria escassez de agua (Heidari & Pearce,
2016). Sendo assim, o uso de combustiveis fésseis para a dessalinizacdo da agua
salgada devido a disponibilidade insuficiente de &gua potavel contribui para reduzir
ainda mais essa disponibilidade.

A utilizacdo de energia solar em processos de dessalinizacdo pode contornar
alguns problemas presentes nos processos tradicionais, tornando essa operacdo mais
sustentavel, por utilizar energia limpa e renovavel. Além disso, essa tecnologia
apresenta relevancia social por trazer op¢des mais viaveis economicamente para regides
isoladas e frequentemente esquecidas, nas quais a dgua € escassa ou imprépria para o
consumo, melhorando a qualidade de vida da populacdo desses locais. Essas séo as
motivagdes que levaram ao desenvolvimento do presente estudo, focado na

dessalinizacao solar, em especial pelo método de umidificacdo e desumidificacao.

1.3 Dessalinizacéo por energia solar

As regides descentralizadas, com pouca infraestrutura e carentes de agua
potavel, como regides costeiras, ilhas e o semi-arido nordestino, geralmente recebem
radiacdo solar mais intensamente que outras regides e apresentam acesso a agua salgada
ou salobra com relativa facilidade. Essas caracteristicas sugerem a utilizacdo de
processos de dessalinizagdo por energia solar, pois apresentam fatores-chave para a
implantacdo desses métodos alternativos e obstaculos para os tradicionais.

A utilizacdo da energia solar na dessalinizacao ja é feita hd mais de 200 anos. O
quimico Lavoisier concentrava energia solar em garrafas de destilacdo utilizando lentes
de vidro em 1862. Na cidade de Las Salinas, em 1872, técnicas de destilacdo utilizando
energia solar foram usadas para atender a demanda de agua potavel de mineiros da
regido (Anirudh Biswas, 2012). Foram construidos 64 tanques de madeira cobertos com
vidro, totalizando uma area de 4459 m? para disponibilizar 20000 litros de agua
dessalinizada (Ray & Jain, 2011). Isso mostra que ha muito tempo a energia solar vem
sendo considerada como opcdo para trazer agua potavel a regibes isoladas de baixa

demanda.



Um fator importante no desenvolvimento desses méetodos, que pode se tornar um
grande obstaculo, é a variabilidade intrinseca da intensidade solar. A incidéncia solar
sobre a superficie da Terra é varidvel. Esta varia ao longo do dia, comeg¢ando com pouca
radiacdo, aumentando até um ponto maximo e depois caindo progressivamente até
chegar a zero, permanecendo neste patamar por toda a noite. Na Figura 2, é mostrada a
variacdo da intensidade de radiagdo solar ao longo de um dia de operacdo de
dessalinizacdo na Cidade de Suez, Egito (Nematollahi et al., 2013). A intensidade de
radiacdo solar também pode sofrer mudancas devido ao tempo, que ao estar nublado ou
chuvoso pode reduzi-la drasticamente. Ha ainda a variacdo devido a sazonalidade, que
aumenta os dias e a intensidade de radiacdo solar no verdo e os diminui no inverno,
sendo intensificada na medida em que se chega mais préximo aos polos do globo

terrestre.
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Figura 2: Intensidade de radiacéo solar na Cidade de Suez ao longo do dia.
Referéncia: Dados retirados de Nematollahi et al. (2013).

Outro fator essencial a ser observado é a energia especifica consumida no
processo, pois ao alimentar uma planta de dessalinizacdo com energia solar, a area dos
coletores € diretamente proporcional a 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 0 espaco requerido possam ser
reduzidos. Pode-se mensurar melhor essas grandezas pela eficiéncia energética, que é
definida como sendo a energia util do sistema (energia absorvida subtraindo-se as

perdas térmicas) dividida pela energia total que incide sobre a placa solar.



Uma medida mais especifica do reaproveitamento de calor, que é muito utilizada
na area de dessalinizagdo, é o gain output ratio (GOR). Para determinada quantidade de
agua salgada, o GOR ¢ definido como o calor de evaporagdo da &gua somado ao calor
de solucdo dividido pela energia real gasta para a destilagdo. Em processos bem
desenvolvidos, como a destilacdo de mdaltiplos efeitos, na qual a presenca de varios
estagios favorece a recuperacdo de calor, 0 GOR pode chegar a 20 (Hermann et al.,
2002).

Ao longo dos anos, varias estratégias foram desenvolvidas por pesquisadores ao
redor do mundo, buscando metodos mais eficientes e que atendam as caracteristicas

locais. Alguns desses estudos serdo descritos neste trabalho.

1.3.1 Destilagdo por células fotovoltaicas com coletor solar para pré-
aquecimento

Um projeto desenvolvido por LOPES (2004), que teve como local a cidade de
Séo Luis do Maranh&o, consiste em um dessalinizador solar hibrido composto por um
coletor solar plano e um evaporador-condensador. A agua a ser dessalinizada é pré-
aquecida no coletor solar e alimenta o recipiente que funciona como evaporador e
condensador, o qual possui uma resisténcia elétrica que € alimentada por mddulos
fotovoltaicos para continuar elevando a temperatura da agua até o ponto de ebulicdo e
vaporiza-la. O vapor é condensado e a agua purificada é coletada. Esse projeto foi feito
para ser ativado no periodo diurno e desativado no periodo noturno.

De acordo com os resultados de LOPES (2004), a temperatura média de entrada
da agua salobra no coletor solar foi de 34,5°C, o aumento médio de temperatura
proporcionado pelo coletor foi de 36,6°C, chegando a uma temperatura final média de
70,1°C. A eficiéncia energética do coletor solar foi significativa (60,1%), proporcionada
por energia limpa e renovavel. Entretanto, para aquecer essa agua de 70,1°C até 100,0°C
e vaporiza-la, utilizou-se um resistor alimentado por modulos fotovoltaicos, cuja
eficiéncia é baixa.

De acordo com o NREL (2017), que mantém um quadro com a eficiéncia das
melhores células fotovoltaicas desenvolvidas ao longo dos anos, a eficiéncia de painéis
fotovoltaicos medida em laboratorio ndo ultrapassa 30% (com excecdo de células de
multijuncdo, utilizadas majoritariamente em satélites, devido ao alto custo). Além disso,
Gaglia et al. (2017) obtiveram uma eficiéncia média anual em condicdes reais de apenas

8,7% para células multi-cristalinas de silicio.



Aproximando a capacidade calorifica da dgua salobra para 1 kcal/(kg-°C) e calor
latente de vaporizacdo para 540 kcal/kg, percebe-se que para cada quilograma de agua
dessalinizada, utiliza-se 36,6 kcal do coletor solar e 569,9 kcal dos modulos
fotovoltaicos. Considerando uma eficiéncia de 8,7% para os mddulos fotovoltaicos, a
eficiéncia energética global do processo € da ordem de 11,8%, que € consideravelmente

baixa.

1.3.2 Dessalinizacao solar direta
A dessalinizacdo solar direta (DSD) ocorre em uma base ou tanque contendo um
volume de agua salgada ou salobra coberto com uma superficie inclinada transparente
como mostrado na Figura 3. Quando a radiacdo solar atravessa essa superficie, aquece a
agua e eleva a taxa de evaporacdo. O vapor de agua formado, ao encontrar com a
superficie fria, tende a condensar tornando possivel a captura da agua limpa e deixa para

trés sais minerais, particulados e microrganismos nocivos (Biswas, 2012).
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Figura 3: Esquema de um dessalinizador solar direto (DSD).
Referéncia: Al-lsmaly & Probert (1990)

A eficiéncia do processo é avaliada em funcdo dos parametros que influenciam a
transmissdo da radiacdo, a taxa de evaporacdo da agua e de condensacdo. Esses
parametros véao desde formato e dimensdes do tanque, até os materiais de recobrimento.

A profundidade da agua na célula foi analisada e um aumento de 2 para 7 cm no
nivel da agua resultou em uma queda na produtividade como mostrado na Figura 4.
(Abdelkader et al., 1999). Esse resultado € condizente com o fato de que, ao elevar o

nivel de agua, eleva-se a massa de agua e consequentemente a energia requerida para



aumentar a taxa de evaporagdo. A distancia entre o nivel da agua na base e a cobertura
ndo deve ser maior que 5 ou 6 centimetros (Al-Ismaly & Probert, 1990).

O material utilizado para a construcdo influencia na produtividade do processo.
Quanto as superficie transparente, o vidro apresentou melhores resultados a longo prazo
quando comparado ao polietileno, que apresenta vantagem a curto prazo (Qyblawey &
Banat, 2008). O angulo da superficie de recobrimento influencia tanto na transmisséo da
radiacdo quanto na drenagem do destilado. Os angulos ideais variam de acordo com o

més do ano e com a latitude (Cerda et al., 2002).
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Figura 4: Produtividade acumulada em funcdo do tempo para diferentes profundidades.
Referéncia: Abdelkader et al. (1999)

Varios formatos vém 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 radiacdo de 13,3
MJ-m2.diat, um periodo de 7 dias e uma area superficial de 0,7684 m2 para a piramide
e 2,14 m2 para o prisma, obteve-se uma média de 920 mL-m2-dia* no prisma triangular
e 478,8 mL-m2.dia! na pirdmide de base quadrada. Considerando o preco de
construcdo de cada modulo e estimando o tempo de vida deste em quatro anos,
calculou-se o custo do litro de 4gua em US$ 0,046 para o modulo pirdmidal e US$
0,063 para o prisma. Ao se comparar com o preco da dgua em City West, Australia, em
setembro de 2009, de US$ 0,0012 por litro, percebe-se que a dgua dessalinizada é bem
mais cara. Entretanto, ao se comparar com o preco da agua mineral, os resultados séo

encorajadores.
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Figura 5: Desenho esquematico de células piramidais de base quadrada e triangular.
Referéncia: Wassouf et al. (2011)

Além desses parametros, fatores externos e muitas vezes incontrolaveis tém
grande influéncia na dessalinizacao solar direta, como, por exemplo, a incidéncia de
radiacdo solar. Observa-se uma pequena producdo nas primeiras horas do dia que tende
a aumentar na medida que a incidéncia de radiagdo vai chegando ao ponto maximo, isto
é, entre meio dia e trés horas da tarde e, subsequentemente, comeca a cair com 0
anoitecer. Durante a noite, ocorre ainda cerca de 30% da producgdo total ja& que as
temperaturas vdo abaixando e a condensag&o 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 agua sdo reduzidos ja que a producdo ocorre no consumidor. No
entanto, dessalinizadores solares diretos requerem grandes areas para instalacdo uma
vez que a razdo produtividade por area é baixa. Sendo assim, destiladores solares diretos
sd0 economicamente viadveis para producdes menores que 200 m3-dial, em areas
isoladas. Pois, para baixa producdo, o requerimento de area de instalacdo nao é téo
impactante (Kudish et al., 1982).

1.3.3 Dessalinizagéo solar por umidifica¢éao e desumidificagdo
Outro método de dessalinizagdo que também utiliza energia solar, porém, com
maior razdo produtividade por area, € o de umidificacdo e desumidificagdo. O
reaproveitamento de energia, levando a niveis de GOR mais altos que os dois métodos
solares ja citados, aliado a simplicidade no processo, ao baixo custo de operacdo (WU et
al. 2016) e possibilidade de implantar esse sistema para producdes mais elevadas

chamaram a atengdo dos autores para um estudo mais aprofundado dessa técnica.
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O método de dessalinizacdo solar por umidificacdo e desumidificacdo (DSUD)
consiste num sistema composto por um desumidificador, um coletor solar e um
umidificador, e este se divide em dois grandes grupos: 0s que utilizam o coletor solar
para aquecimento do ar e os que o utilizam para aquecimento da agua. Na Figura 6, é
mostrado um fluxograma do processo com aquecimento da agua no coletor e com

conveccao forcada.
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Figura 6: Dessalinizacao solar por umidificacdo e desumidificacdo com convecgdo forcada.
Nessa modalidade, a 4gua do mar (ou salobra) entra a temperatura T1 e é

parcialmente aquecida até T., no trocador de calor do desumidificador, em
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contracorrente com o ar quente e imido proveniente da camara de umidificacdo. No
coletor solar, a 4gua do mar é aquecida até a temperatura Ts. A 4gua aquecida é
alimentada no topo da coluna de umidificagdo em contracorrente com o ar frio, a
temperatura Ts e alimentado na base. A agua aquece o ar e é parcialmente evaporada,
perdendo calor sensivel e latente, tendo seu conteldo de sélidos aumentado e sendo
descartada a temperatura T4. O ar quente e Umido sai da cadmara de umidificagdo a
temperatura Te € alimenta a cAmara de desumidificagéo, fechando o ciclo. Esse ciclo
pode ocorrer por conveccdo natural ou forcada, adicionando no ultimo caso um
ventilador ou um compressor, por exemplo. A &gua dessalinizada condensada no
desumidificador é o produto do processo (Farid et al., 2002, Hermosillo, 2012, Hamed
etal., 2015).

Esse processo foi projetado para operar durante o dia, por depender da luz solar,
embora também possa ser alimentado por energia edlica, geotérmica, ou uma mistura de
varias fontes energeticas (Mehrgoo & Amidpour, 2011). Dessa maneira, caso a regido
estudada apresenta potencial energético por outras fontes renovaveis, pode ser vantajoso
combina-las, embora um estudo de viabilidade econdmica deve ser levado em conta.

Assim como na DSD, na DSUD ocorre a evaporacao e condensacdo subsequente
da 4gua a temperaturas mais baixas que a de ebulicdo, reduzindo o gasto com energia
(Hermann et al., 2002). Entretanto, o calor liberado na condensacéo do vapor na DSUD
é reaproveitado para pré-aquecer a dgua salgada de alimentacédo, sendo que na DSD essa
energia é perdida para o ambiente.

A producado de agua destilada depende da diferenca entre as umidades absolutas
das correntes de ar de entrada e de saida do condensador. Sendo assim, quanto mais
umido o ar entrar no condensador e mais seco sair, maior sera a producdo de destilado.
De acordo com a carta psicrométrica do sistema ar-dgua, mostrada na Figura 7, a
umidade de saturacdo aumenta significativamente com o aumento de temperatura.
Dessa maneira, como o ar sai saturado da coluna de desumidificacdo (Nawayseh et al.,
1999a, Farid et al., 2002, Hamed et al., 2015), quanto menor a temperatura de saida
deste, maior a producdo de destilado. Como a transferéncia de calor depende do
gradiente de temperatura e da area superficial de troca térmica, o trocador de calor deve

ter comprimento suficiente para garantir uma area superficial adequada.
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Figura 7: Carta psicrométrica para o sistema ar-agua.

Ja na coluna de umidificacdo, deve-se otimizar a transferéncia de calor e a
transferéncia de massa para que o ar de saida seja 0 mais Umido possivel. Sabe-se que
ambas sdo favorecidas com o aumento da area superficial de contato entre os fluidos.
Logo, um sistema de spray € colocado no topo da coluna para alimentar a agua salina na
forma de goticulas, aumentando a area superficial de transferéncia de calor e massa.
Além disso, recomenda-se usar uma coluna empacotada, de maneira a aumentar ainda
mais a area superficial de transferéncia de calor e massa. Essa é outra vantagem da
DSUD em relacdo ao DSD, cuja area de contato liquido-gas se resume a superficie do
liquido armazenado no recipiente, limitando a evaporacédo de agua.

A temperatura de saida da agua do mar do coletor solar (T3) é uma variavel
relevante para a producdo de destilado (Soufari et al., 2009, Hermosillo et al., 2012,
Shargawy et al., 2014, Wu et al., 2016). Quanto maior T3, maior sao as transferéncias de
calor e massa no umidificador, mas menor é a eficiéncia do coletor solar, de modo que
existe uma temperatura 6tima de operacdo (Nawayseh et al., 1999a). Uma maneira de
aumentar Tz é aumentando a area superficial do coletor solar. Outra maneira é
reduzindo a vazdo de agua do mar de alimentacdo, pois, assim, a energia térmica
captada pela agua do mar no coletor solar leva o liquido a temperaturas maiores.
Entretanto, uma reducdo extrema na alimentacdo de agua do mar pode diminuir a
performance do processo, pois pequenas quantidades de agua do mar ndo conseguem

molhar toda a area superficial do umidificador, diminuindo a transferéncia de massa
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(Soufari et al., 2009, Hermosillo et al., 2012). Sendo assim, hd um valor 6timo para a
vazdo de alimentagdo da agua do mar (Soufari et al., 2009).

Visando aumentar a produtividade do DSUD, muitas variacdes desse processo
foram propostas: operacdo em uma coluna de contato continuo (denominada
dewvaporation tower) (Hamieh et al., 2001, Xiong et al., 2006), pressdes variadas em
diferentes pontos do processo (Narayan et al., 2011) e umidificacdo pressurizada
(chamada de humidification compression) (Ghalavand et al., 2014), regime de entrada
de agua em pulsos (El-Shazly et al., 2012), uso de um material que muda de fase como
depdsito energético (Summers et al., 2012), extragdo de 4gua ou ar de um componente
para injecdo em outro (Miller & Lienhard V, 2013) e inser¢des multiplas (Muthusamy
& Srithar, 2015), corrente de dgua de saida do DSUD usada para aquecer a corrente de
agua de entrada (Hernandez et al., 2014), operacdo multi-estagio (Zamen et al., 2014),
aquecimento da agua pelo coletor solar por meio periodo do dia e operagdo apenas no
segundo periodo (Hamed et al., 2015), uso da corrente de agua de saida do DSUD para
alimentar um DSD (Sharshir et al., 2016), resfriamento de modulos fotovoltaicos com
ar, aumentando a eficiéncia destes e recuperando energia térmica para suprir o DSUD
(Giwa et al., 2016), operagdo multi-efeito com estratégia para manter altas temperaturas
em todos os efeitos (Wu et al., 2016) e operacdo multi-efeito com um concentrador solar
de lente Fresnel como fonte energética (Wu et al., 2017).

Para entender melhor o processo, saber como cada variavel de entrada afeta as
de saida e obter pard@metros 6timos de processo e de operacdo, é necessario desenvolver
um modelo matematico que descreva os fenbmenos envolvidos. O presente trabalho se
dedica ao desenvolvimento de modelos matematicos que descrevam o DSUD e as
analises de sensibilidade da producdo de destilado em relacdo aos parametros de
entrada, feitas a partir desses modelos.
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2. Objetivos

2.1 Objetivos principais
Desenvolvimento de modelos matematicos que descrevam o dessalinizador solar
por umidificacdo e desumidificacdo e analises de sensibilidade da producéo de destilado

em relacdo as condicOes de operacao e de projeto empregadas.

2.2 Objetivos especificos

- Desenvolvimento de um modelo matematico a parametros concentrados que
descreva o DSUD considerando ar saturado nas saidas de ambas as colunas.

- Desenvolvimento de um modelo matematico a parametros concentrados que
descreva o DSUD considerando ar saturado apenas na saida do condensador.

- Utilizacdo de um dos modelos para a analise de sensibilidade da producéo de
destilado em relagdo aos seguintes parametros de entrada: temperatura de entrada da
agua salgada, temperatura ambiente, energia solar captada no coletor, vazdo em massa
de entrada de agua salgada.

- Utilizacdo de ambos os modelos para a analise de sensibilidade da producéo de

destilado em relacdo a diferentes alturas das colunas de umidificagdo e desumidificagéo.
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3. Revisdo Bibliografica
Alguns autores desenvolveram modelos matematicos para descrever 0s
fendmenos de transferéncia de massa e de calor que ocorrem no DSUD. Em sua
maioria, esses modelos sdo constituidos de equacdes derivadas de balangos de massa e
de energia, caracteristicas de modelos fenomenoldgicos, e cujos parametros devem ser
estimados a partir de dados experimentais, caracteristica de modelos empiricos. Estes
modelos se diferem nas consideragdes prescritas, no nivel de complexidade e na
maneira de estimar os parametros do modelo.
Alguns considera¢cdes comuns a maioria dos modelos séo:
e operacdo a pressdo atmosférica constante (em geral, 1 atm);
e sistema hermeticamente fechado (ndo hé perdas gasosas por frestas no sistema);
e ar e vapor d’agua se comportam como gases ideais;
e 0 calor especifico e a pressdo de vapor da agua do mar sdo semelhantes aos da
agua pura;
Essa secdo contém uma revisdo dos diversos modelos matematicos apresentados

na literatura e das respectivas particularidades.

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

Nawayseh et al. (1999a) propuseram dois modelos matematicos para 0 processo
de DSUD. No primeiro modelo, foi utilizado um aquecedor elétrico no lugar do coletor
solar para a coleta de dados experimentais em regime estacionario. Pois, enquanto o
aquecedor elétrico consegue manter uma poténcia constante de dissipacdo de calor, de
modo a atingir o regime estacionario, o coletor solar € instrinsecamente transiente, ja
que a energia absorvida pelo mesmo varia ao longo do dia devido as variacGes da
irradiacdo solar. Algumas consideracgdes foram feitas:

e 0 ar sai saturado de ambas as colunas;

e 0 sistema se encontra em estado estacionario;

e 0 liquido apresenta calor especifico constante para o intervalo de temperaturas
de operacéo (o valor utilizado néo foi especificado);

e 0 coeficiente de transferéncia de calor do equipamento para o ambiente foi

considerado o mesmo para ambas as colunas; e
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e A parede do condensador e do umidificador esta a 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 matemaético constitui-se de cinco equagdes geradas a partir
de balancos de energia nos equipamentos do sistema e cinco variaveis, que sdo as
temperaturas em diferentes ponto do sistema: T», Ts, T4, Ts € Te. Para calcular a entalpia
(h) do ar saturado, utilizou-se a equacao:

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

O balango global de energia no condensador é dado por:

LCpuw(Ty = T1) + 0,5U1Aext[(Ts + T6) /2 = T,] = G (he — hs) (2)
em que L é a vazdo em massa de agua do mar de entrada, Cpw € 0 calor especifico da
agua do mar, T € a temperatura de entrada da dgua do mar, U, é o coeficiente de perda
de calor para 0 ambiente para ambas as colunas de condensacdo e umidificacdo, Aext € a
soma das areas de contato com o ambiente das duas colunas, G € a vazio e massa de ar,
hs e hs sdo as entalpias especificas nos pontos 5 e 6. O balango de energia no
condensador para a agua do mar € descrito por:

LCpy (T, = Ty) = UgAc [(Tg — T3) — (Ts — T1/In[(Tg — T5) /(Ts — T1)] ©)
em que Uc é o coeficiente de transferéncia de calor entre a agua do mar e a fase
gés/destilado no condensador e A € a &rea total de troca térmica. O balanco de energia
global no umidificador é descrito por:

LCpw (T3 = Ty) = 0,5U;Aex[(Ts + T6)/2 — T,] = G(hg — hs) 4)

De acordo com Treybal (1981), a transferéncia de massa é uma das forcas
motrizes de transferéncia de entalpia na operacdo de umidificacdo (paginas 246-247,
equacOes 7.49-7.54). Partindo dessas equacdes, Nawayseh et al. (1999a) propuseram
uma equacao que relaciona a variacdo da entalpia do gas com a dgua evaporada:

G (he = hs) = KamagVi [(hs — he) — (4 — hs)]/In[(hs — he)/(hy — hs)] (%)
em que K é o coeficiente de transferéncia de massa, amas € a area superficial especifica
de transferéncia de massa e Vh € 0 volume do umidificador. Finalmente, o balango de
energia global no aquecedor elétrico € dado por:

Qs = L+ (hg — hy) (6)
em que Q, ¢ o calor fornecido pelos aquecedores elétricos (que fazem o papel do coletor

solar). As equacdes foram resolvidas pelo método de Newton para um sistema algébrico
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ndo-linear de equacdes. Apos o calculo das temperaturas, a producdo de destilado €
calculada pela equacéo (7) (ndo explicita no artigo):

D= G(Ys —Ys) (7
em que D é a vaz&o em massa de destilado e Y é a umidade absoluta do ar.

Para o segundo modelo matematico, foi utilizado um coletor solar ao invés do
aquecedor elétrico e dados experimentais foram coletados. Para este modelo, utilizou-se
as mesmas consideracdes que o para anterior, a excecdo de se considerar um sistema
transiente, ao invés do estado estacionario do modelo anterior. Sendo assim, as
Equacdes (2-5) sdo mantidas no segundo modelo e a Equacdo (6) é substituida pela
Equacdo (8), que é descrita no trabalho como sendo um balanco de energia no coletor

solar.

M5 Cg
[Asn; = == [(T5 + To/2)iaa = (Ts + Te/2)i) + Uidexe [(Ts + Te) /2 = Te]

+ LCpy (T, — Ty) (8)
em que | € a irradiacdo no tempo t, As € a area superficial do coletor solar, ns € a
eficiéncia do coletor solar, Msist € Csist S80 a massa e o calor especifico das colunas de
condensacdo e umidificacdo, At é o intervalo de tempo entre os instantes i+1 e i. Nessa
equacdo, o primeiro termo representa o calor efetivamente absorvido pelo coletor solar,
0 segundo termo representa 0 acumulo de energia nas colunas de umidificacdo e
desumidificacdo, o terceiro termo representa as perdas térmicas para 0 ambiente e 0
ultimo termo representa as entradas e saidas de entalpia provenientes do fluxo de agua
do mar.

Para estimar a eficiéncia do coletor solar (ns), as Equacdes (9) e (10) foram
utilizadas. De acordo com Nawayseh et al. (1999a), cada equacdo é adequada para tipos
diferentes de coletores solares.

ns = 0,44 — 0,0028 - (T, — T,) /I (9)
ns = 0,60 — 0,0078 - (T, = T,)/I (10)

Para estimar o coeficiente de transferéncia de massa, foram desenvolvidas
correlagbes empiricas a partir de dados experimentais (Nawayseh et al., 1999b). A
Equacdo (11) é utilizada para conveccdo natural e a Equacdo (12) € utilizada para

conveccao forgada.

0,66

KamasV/L =1,19(L/G)" 1<L/G<8 (11)

-0,16

KamasV /L =0,52(L/G) 01<L/G<?2 (12)
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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-m2.K™1,

Para estimar o coeficiente de transferéncia 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 proprio tubo (parte cilindrica).
Logo, representou-se esse sistema como duas resisténcias em paralelo. Para cada
caminho de fluxo de calor, ha ainda trés resisténcias em série: resisténcia a convecgao
de calor no fluxo de 4gua do mar interno (b), resisténcia a conducao no tubo de cobre e
resisténcia a convecgdo no fluxo externo de ar, vapor d’adgua e destilado (g). A

resisténcia a conducdo foi desprezada e as Equacges (13-15) descrevem esses calculos.

Resy = 1/(hy - Aep) + 1/(ny - Af - hg) (13)
Res, = 1/(}_lb “Apup) + 1/(77f 'Acyl ) }_lg) (14)
Uy +A:. = 1/Res; + 1/Res, (15)

em que Res: e Res; sdo as resisténcias a transferéncia de calor pela parte aletada e pelo
corpo do tubo, respectivamente, h,, e Eg sdo os coeficientes de transferéncia de calor
por conveccao para a gua do mar e para 0 gas, Awb € a area interna do tubo de 4gua do
mar, ns € a eficiéncia das aletas, Ar é a area superficial de troca térmica das aletas e Acy
é a &rea externa de troca térmica do corpo do tubo (cilindrica). Na Equacéo (14),
embora os autores tenham colocado o termo eficiéncia das aletas (ny), ele ndo deveria ter
sido inserido, pois essa resisténcia se refere ao corpo do tubo e ndo as aletas. A

eficiéncia das aletas foi calculada pela seguinte equacgéo:

ny = [tanh( |2k, / (k) -Lf>l / ( /zﬁg/(ks)-Lf> (16)

em que ks é a condutividade térmica do material da aleta, s é a espessura das aletas e Lt
é o comprimento caracteristico das aletas. Para calcular os coeficientes de transferéncia
de calor por convecco, foi introduzido h,, que é o coeficiente de transferéncia de calor

para o ar umido por conveccdo forcada ou livre, que é calculado pela equacdo:

) 1/3
Nu = (haDc)/kg =1,75 - (ug/uwalz)O'H [Gz + 0,012 - (Gz : Gr1/3)4/3] 17)

em que Nu é o nimero adimensional de Nusselt, D¢ € o diametro do condensador, kg é a
condutividade térmica do gés, g é a densidade do ga&s no seio da fase, pwan é a

densidade do gas na parede do tubo, Gz € o nimero de Graetz e Gr € 0 nimero de
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Grashof. Os numeros adimensionais de Reynolds (Re), Prandt (Pr), Graetz (Gz) e

Grashof (Gr) séo calculados pelas equacgdes:

Re = psWyD./py (18)
Pr= Cyouy/ky (19)
Gz=Re-Pr-D./z, (20)
Gr = p§gBy(Twan — Tg)DE/ (v5) (21)

em que Wy é a velocidade do gés, Cpg é 0 calor especifico do gés, zc é a altura do
condensador, g é a aceleragdo da gravidade, Bq € 0 coeficiente de dilatacdo térmica do
gés, Twan é a temperatura do gas na parede e T4 é a temperatura do gas no seio da fase.
A relagdo entre h, e h, é dada por:

hy = h,/Z (22)
em que Z é o fator de condensagdo, ou a razdo entre o calor sensivel e o calor total do
sistema. Esse fator de condensacéo é calculado por:

Z = CyydT/dh (23)
em que dT/dh é a derivada da temperatura em relacdo a entalpia, que pode ser obtida
pela derivacdo da Equacdo (1) e subsequente manipulacéo algébrica.

Finalmente, o coeficiente convectivo de transferéncia de calor para a agua do
mar dos tubos internos do condensador é calculado pela Equacdo (24). O célculo dos
nameros de Reynolds e Prandt sdo mostrados nas Equacgdes (25) e (26).

Nu = (}_lthub)/kb = 0,023Re%8pr03 (24)
Re = ppWyDeypy /Uiy (25)
Pr = Cyywp/kp (26)

em que Duwb é 0 didmetro dos tubos internos, ky é a condutividade térmica da agua, pp é
a densidade da &gua do mar, Wy, é a velocidade da agua do mar e py € a viscosidade
dindmica da agua do mar.

Ao analisar o0 modelo matematico transiente de Nawayseh et al. (1999a),
percebe-se que apenas a Equacéo (8) apresenta termos de transiéncia, e que esta se trata,
na verdade, de uma balanco global de energia de todo o processo. Sendo assim, o
modelo apresenta quatro equagdes de balanco estacionario e uma equagdo de balanco
transiente, sendo entdo um modelo semi-transiente. Para desenvolver um modelo
totalmente transiente, deve-se considerar os termos de acumulo em cada uma das
equac0es originadas de balancos de energia no processo. Outro fato observado foi que o

termo de acumulo de energia no coletor solar foi desprezado, o que pode trazer erros
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consideraveis ao processo, pois a dimensdo do coletor solar € da mesma ordem de
grandeza que a dimensdo das colunas de condensagdo e umidificacdo, de modo que sua
transiéncia deste é significativa para o processo como um todo.

Apesar do modelo ser semi-transiente e do termo de acumulo no coletor solar ter
sido desprezado, os modelos matematicos propostos por Nawayseh et al. (1999a,
1999b) foram significativos para a comunidade académica, sendo citados e utilizados
por diversos autores. Além disso, as correlacfes propostas para os coeficientes de
transferéncia de massa e calor sdo alternativas razodveis para a estimacdo desses
parametros, que é o maior desafio no desenvolvimento de um modelo matematico para

0 processo DSUD.

3.2 Farid et al. (2002)

Farid et al. (2002) utilizaram o mesmo modelo matematico transiente proposto
por Nawayseh et al. (1999a) para investigar como a producdo de destilado €
influenciada pelas éareas superficiais de troca térmica do condensador e do umidificador,
bem como pela area superficial de contato com o sol do coletor solar. A anéalise da
influéncia das areas superficiais foi feita mantendo-se uma delas constante e resolvendo
0 modelo para diferentes valores das duas areas restantes, calculando em cada resolucéao
a producdo de destilado obtida. Concluiu-se que a area superficial do coletor solar é
significativa em qualquer situacdo, e que as areas superficiais de troca térmica do
condensador e do umidificador devem crescer juntas para serem significativas. Além
disso, para valores muito altos das &reas superficiais do condensador e umidificador,
aumentar ainda mais as areas gera um aumento cada vez menor na producdo de

destilado.

3.3 Soufari et al. (2009)

Soufari et al. (2009) propuseram um modelo matematico a parametros
distribuidos para simular a operagdo do DSUD em estado estacionario, com o objetivo
de encontrar parametros de entrada 6timos para esse sistema. Resolvendo esse sistema,
é encontrado o perfil de temperatura, umidade e producdo de destilado ao longo das
colunas. Algumas consideracGes foram feitas:

e Nao ha variacdo das propriedades do sistema na dire¢do horizontal das colunas
de umidificacdo e desumidificacdo, de forma que a discretizacdo das variaveis

do sistema ocorre apenas na vertical, ao longo da altura das colunas;
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e O sistema opera de forma adiabética (ou seja, perdas de calor para o ambiente
sdo despreziveis);
No umidificador, pode-se escrever o balanco de massa diferencial para as fases
agua do mar e ar:
dL/dz, = G - dY,/dz, (27)
em que zn é a altura da coluna e Yy é a umidade absoluta no umidificador. O balango
diferencial de energia ¢ feito para a agua do mar no umidificador:

ATpn/dzy, = Uppean,car(Ton — Tih)/(Lpr) (28)
em que Ton € a temperatura da dgua do mar, Tin € a temperatura na interface liquido-gas,
Unot € 0 coeficiente global de transferéncia de calor na fase liquida e anca € area
superficial especifica de transferéncia de calor do umidificador. O balanco diferencial
de massa, Equacdo (29), e o de energia, Equacgéo (30), séo feitos para a fase gasosa no
umidificador:

aY,/dzp = Kpapmas(Yin — Yh)/G (29)

ATan/dzy = Unaenca(Tin = Tan) /|G (Cpa + YiCpy)] (30)
em que Ky é o coeficiente de transferéncia de massa no umidificador, Yin € a umidade
absoluta na interface liquido-gés, Tan é a temperatura do ar, Unat € 0 coeficiente global
de transferéncia de calor para a fase gasosa, Cpa € 0 calor especifico do ar e Cpy € 0 calor
especifico do vapor. Um balanco de energia na interface liquido-gas é mostrado na
Equacéo (31):

Unbtn,cat(Ton — Tin) = Unat@hcat(Tin — Tan) + BhyapKpapmas(Yie —Yn)  (31)
em que Ahvap é 0 calor latente de vaporizacdo da agua. Por fim, considera-se que na
interface liquido-gads hd um filme de ar saturado. Logo, a umidade na interface é
relacionada com sua temperatura pela Equacdo (32) (Stocker & Jones, 1982, apud
Soufari et al., 2009):

Yin = foxp(Tin) = 2,19-107¢- T3 — 1,85-107* - T + 7,06 - 1073 - Ty, — 0,077 (32)
A partir das Equac0es (27-31) e da Equacdo auxiliar (32), define-se o sistema no
umidificador, que é composto por cinco variaveis: L, Yn, Ton, Tan € Tin. A Equacéo (31)
pode ser reorganizada de forma a isolar a temperatura da interface para simplificar o
sistema, que passa a ter quatro variaveis e quatro equacdes diferenciais.
No condensador, € feito o balango diferencial de massa:
dD/dz. = G -dY,./dz, (33)
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em que zc é a altura do condensador e Y. é a umidade absoluta no condensador. O
balanco diferencial de energia é na fase &gua do mar é mostrado a seguir:

ATpe/dze = UepeQecaqr(Tpe — Tic)/ (LCpu) (34)
em que Ty € a temperatura da agua do mar, Tic é a temperatura na interface liquido-gas,
Ucot € 0 coeficiente global de transferéncia de calor na fase liquida e acca € area
superficial especifica de transferéncia de calor do umidificador. O balanco diferencial
de massa, Equacdo (35), e o de energia, Equacéo (36), sdo feitos para a fase gasosa no
umidificador:

dY./dz. = Keaemas(Yie = Ye) /G (35)

ATyae/dze = Ucarle,cat(Tic = Tac)/[G (Cpa + YaCpy)] (36)
em que K é o coeficiente de transferéncia de massa no condensador, Yic € a umidade
absoluta na interface liquido-géas, Tac é a temperatura do ar e Ucat € 0 coeficiente global
de transferéncia de calor para a fase gasosa. Um balanco de energia na interface liquido-
gas é mostrado por:

Uept@c,cat(Ton — Tin) = Unar@n,cat(Tin — Tan) + BhyapKnanmas(Yie — Ya) (37)

A umidade absoluta na interface (Yin) é calculada a partir da temperatura da
interface (Tin) pela Equacdo (32), assim como no umidificador.

A partir das Equacdes (33-37) e da Equacéo auxiliar (32), define-se o sistema no
condensador, que é composto por cinco variaveis: D, Toc, Ye, Tac € Tic. A Equacéo (37)
pode ser reorganizada de forma a isolar a temperatura da interface, de forma a
simplificar o sistema, que passa a ter quatro variaveis e quatro equacdes diferenciais.
Finalmente, o balango global de energia no coletor solar é dado por:

Qs = chw(Ts —T3) (38)
em que T2 e T3 sdo as temperaturas de entrada e saida de 4&gua do mar do coletor solar,
respectivamente. Nessa equacdo, pode-se isolar T> ou T3 e substituir nos limites de
integracdo das outras equagdes, mantendo quatro varidveis e quatro equacdes
diferenciais.

Para estimar os coeficientes de transferéncia de calor e massa, foram utilizados
valores médios de experimentos passados. Para resolver o modelo matematico, 0s
autores optaram pela discretizacdo das equacdes diferenciais por diferencas finitas, um
método que aproxima uma equacédo diferencial por um conjunto de equagdes algébricas.
Como se trata de um sistema de equacdes diferenciais ordinarias, outra alternativa seria

integrar as equacgdes pelo método de Range-Kutta.
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Como o trabalho de Soufari et al. (2009) foi voltado para a otimizacdo de
parametros de operagéo, trés fungdes objetivo foram avaliadas: minimizar a energia
especifica de produgdo de destilado (fonj1), maximizar a razdo entre a producdo de
destilado de destilado e vazdo em massa de dgua do mar de entrada (fobj2), € por fim
maximizar o calor recuperado no condensador (fobj,3).

fobj,1 = Qs/D (39)
fobj,z = D/L (40)
fonjz = [Tpc(saida) — Ty (entrada)]/[Typ(entrada) — Tpc(saida)] (42)

A resolucdo dos problemas de otimizacdo propostos levaram a conclusdo de que
caso ndo haja limite para a temperatura de entrada da dgua do mar no umidificador, a
fonj2 fornece a melhor solucdo de operacdo. Caso contrario, a fobj1 parece fornecer os
melhores resultados. Como Nawayseh et al. (1999a) afirma que esse limite existe, pois
temperaturas de saida muito altas no coletor solar levam a baixas eficiéncias de
absorcdo de energia solar, a foj2 deve ser a fungdo mais adequada. Concluiu-se também
que a razdo L/G é o parametro mais importante de operac&o e possui um valor 6timo e
que T3 também é muito significativa na performance do processo.

O modelo desenvolvido pelos autores é mais complexo que 0s anteriores, por se
tratar de parametros distribuidos e por ndo considerar ar saturado em nenhuma das
saidas das colunas. Entretanto, ndo se explica detalhadamente como os seis parametros
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 necessario que a estratégia utilizada seja divulgada, ou
gue uma nova estratégia seja estabelecida. Além disso, a consideracdo de operagdo
adiabatica é uma simplificacdo do processo que pode trazer erros de predicdo do

modelo, caso a perda de calor ndo seja desprezivel.

3.4 Hermosillo et al. (2012)

Hermosillo et al. (2012) propuseram um modelo matematico para a operacéo do
DSUD em estado estacionario. Foram feitos experimentos com um aquecedor elétrico
no lugar do coletor solar e dados experimentais foram reportados quando o sistema
atingiu o estado estacionario. Esse modelo parte de balancos de massa e energia, sendo
razoavelmente parecido com o modelo para estado estacionario 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 séo
similares, que a variagdo da temperatura do ar é linear com a altura das colunas e que o
calor especifico do liquido € constante. Entretanto, como Hermosillo et al. (2012)
considera que o ar esta saturado apenas na saida do condensador, incluiu-se o parametro
f, que representa o percentual de saturacdo do ar na saida do umidificador. A Equacdo
(42) mostra um balango global de energia no condensador.

G(fhe — hs) + Lpr(T1 —T3) —UAcext|(Ts + Tg) /2 =T, ] =0 (42)
em que Acext € a area externa do condensador. A Equagéo (43) mostra um balanco de
energia no condensador para a 4gua do mar. Como a montagem experimental foi feita
para corrente cruzada, introduziu-se o parametro e, que é um fator de correcdo para
corrente cruzada.

Lpr(Tz —Ty) = eUpAc [(Tg — T2) — (Ts — T/ In[(Tg — T2)/(Ts — T4)] (43)
O balanco de energia global no umidificador é dado por:

G(hs = fhe) + LCpy(Ts = T4) = UApexe[(Ts + Tg) /2 = T] = 0 (44)
em que Anext € a area externa do umidificador. A Equacdo (45) mostra a variacdo de
entalpia do gas com a transferéncia de massa, da mesma forma que a Equacédo (5),
porém com a inclusdo dos parametros fe ‘e’.

G(fhs — hs) = eKaVy, [(h; — fhe) — (hy — hs)]/In[(hs — fhe)/(hy — hs)] (45)
O balango de energia no aquecedor elétrico (substituto do coletor solar) é dado
por:
Qs = LCpy (T3 — To) (46)
Para resolver o modelo matematico, o0 método de Newton-Raphson é aplicado.
Apbs a resolucdo do modelo, a producdo de destilado é calculada pela equacéo:
D =G(fYs —Ys) (47)
Para estimar os parametros U, Ui, K, f e ‘e’, utilizou-se 0os dados experimentais
das cinco temperaturas medidas nos diversos pontos do sistema (além da temperatura de
entrada da agua do mar), tornando esses cinco parametros como as variaveis do modelo
a ser resolvido. O sistema foi resolvido para cada ponto experimental, obtendo-se nove
conjuntos de parametros. Fez-se entdo uma média desses nove pontos, obtendo-se um
valor para cada parametro.
Analisando 0 modelo matematico proposto por Hermosillo et al. (2012),

percebe-se que o fator de correcdo para corrente cruzada € o mesmo para ambas as
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colunas, mesmo se tratando de escoamentos diferentes e equipamentos diferentes.
Sendo assim, essa diferenca foi desprezada pelos autores.

Analisando a estimagéo de parametros do modelo de Hermosillo et al. (2012),
percebe-se que a Equacdo (34) ndo possui nenhum dos parametros a serem estimados,
de forma que sobram quatro equaces para cinco parametros, levando a um sistema com
um grau de liberdade. Além disso, o fator de correcdo ‘e’ aparece em duas equagdes
multiplicando ora K ora Uc. Dessa forma, ndo € possivel estima-lo separadamente, mas
apenas estimar o produto e-K e o produto e-Uc. Apesar disso, resultados foram
reportados e ndo foi explicado como esses problemas foram contornados.

Por fim, o célculo de cada coeficiente ponto a ponto e a subsquente média dos
coeficientes encontrados ndo fornece os valores 6timos para 0 modelo matematico. Na
verdade, para encontrar os valores 6timos, deve-se formular um problema de otimizacéo
cujas variaveis a serem otimizadas sdo os parametros do modelo. A funcdo 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 influéncia do tempo de
operacdo do sistema na producdo de destilado, além de realizar uma analise econémica.
Foram feitos testes para duas formas diferentes de operagéo: sistema em funcionamento
de 9h as 17h e sistema em pré-aquecimento até as 13h e funcionamento apenas de 13h
as 17h. Concluiu-se que o sistema operando apenas pela tarde tem melhor performance.
Além disso, foi desenvolvido um modelo matematico considerando o sistema em estado
estaciondrio. Embora ndo dito explicitamente, esse modelo considera que o ar sai
saturado de ambas as colunas, pois utiliza a pressdo de vapor (p*) para calcular a
umidade do ar (Y):

Y = p"0,62198/(p; — p*) (48)
Nessa equacdo, p: € a pressdo total e 0,62198 é o resultado da diviséo entre a massa
molar da agua e a massa molar do ar.

O modelo matematico 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 esta saturado em ambas as correntes, o percentual de saturacédo do ar (f)
ndo aparece nas equacdes, como no modelo de Hermosillo et al. (2012). As outras

consideraces de Hamed et al. (2015) sdo semelhantes as dos autores anteriores, exceto
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que Hamed et al. (2015) ndo consideram que os coeficientes de perda de calor para o
ambiente s&o iguais nas duas colunas, estimando-as separadamente.
Sendo assim, as seis equacOes do modelo de Hamed et al. (2015), derivadas a

partir dos balancos de energia e do balangco de massa no condensador, sdo mostradas a

sequir:
G(hg — hs) + LCpy(Ty — Ty) — UgAcext[(Ts + T) /2 = T,] = 0 (49)
LCpy (T, = Ty) = eUgAc [(Tg — T2) — (Ts — T)1/In[(Tg — T,)/(Ts = T)] ~ (50)
G(hs — he) + LCpy(Ts — Ty) — UpnjAp exte[(Ts + Tg) /2 —Te] = 0 (51)
G (he — hs) = eKaVy, [(hs — he) — (hy — hs)1/In[(hs — he)/(hs — hs)]  (52)
Qs = LCpy (T3 — Ty) (53)
D=GY;—Ys) (54)

em que Uq é o coeficiente de perda de calor do condensador para o ambiente e Un é 0
coeficiente de perda de calor do umidificador para o ambiente.

Para estimar os parametros Uct, Ucl, Uni € K adotou-se 0 mesmo procedimento de
calculo dos parametros ponto a ponto e subsequente calculo da média que foi feito por
Hermosillo et al. (2012). Nesse caso, sd0 quatro parametros para quatro equacdes (a
Equacdo 19 ndo possui nenhum dos parametros, sendo descartada nesse caso), tornando
a estimacdo possivel. Quanto ao fator de correcdo 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
estimacdo dos pardmetros do modelo. Como ja foi dito anteriormente, seria mais
eficiente desenvolver um problema de otimizacao para melhor estimar os parametros, de

forma que as previsdes do modelo matematico sejam mais eficazes.

3.6 Moumouh et al. (2016)

Moumouh et al. (2016) construiram um prototipo de DSUD e coletaram dados
experimentais. Foi desenvolvido um modelo matematico exatamente igual ao de Hamed
et al. (2015), com a diferenca de que ao invés de colocar um fator de correcdo de
corrente cruzada e definir que esse fator é unitario, Moumouh et al. (2016)

simplesmente o omitiram. Quanto aos os parametros Uc, Uq, Un e K, 0s autores néo



27

descrevem como eles sdo estimados, mas apenas que sao parametros considerados

conhecidos para a resolucdo do modelo.

3.7 Modelos matematicos de sistemas mais complexos

Buscando melhorar a performance do DSUD, diversos autores propuseram
modificaces na operacdo do dessalinizador. Dessa forma, vieram também os modelos
matematicos para os processos modificados.

Nafey et al. (2004) propuseram um modelo matematico para simular um DSUD
que opera com um ciclo fechado de agua e outro de ar, alem de um coletor solar para
aquecer a agua e outro para aquecer o ar. O modelo desenvolvido possui um carater
totalmente empirico e prevé a razdo entre a producdo de destilado e a vazao em massa
de ar.

Xiong et al. (2006) propuseram um modelo matematico para simular um DSUD
cujas colunas de umidificacdo e desumidificacdo possuem uma parede em comum, de
forma que ha troca de calor entre elas e menor area de contato com o ambiente. O
modelo desenvolvido pelos autores parte de balangcos de massa e energia dos
equipamentos e é a parametros distribuidos na direcdo da altura da coluna. Ou seja, ele
avalia o perfil das varidveis envolvidas ao longo da altura das colunas.

Miller & Lienhard V (2013) propuseram um modelo matematico para simular
um DSUD no qual ha extracGes de fluidos de pontos das colunas e subsequentes
injecBes em outros pontos, de forma a melhorar a performance do processo. O modelo
conta com balancos globais de massa, energia e entropia para prever as variaveis
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 matematico proposto parte de balancos globais de
massa e energia, além de equaces auxiliares.

Wu et al. (2016) propuseram um DSUD com trés estagios e direcionando as
correntes de ar e d4gua para manter altas temperaturas de operagdo nos dois estagios
superiores, melhorando assim a produtividade. O modelo matematico proposto pelos
autores parte de balangcos globais de massa e energia descritos por Nawayseh et al.
(1999a), porém adaptados para um sistema com trés estagios.

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

vacuo, que sdo mais caros e mais eficiéntes que as tradicionais placas solares de
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aquecimento. O modelo matematico proposto pelos autores possui detalhamento
significativo do funcionamento do coletor solar, porém faz simplificacbes no

umidificador e condensador, em relagdo aos outros modelos da literatura.
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4. Metodologia
O presente trabalho trata do desenvolvimento de dois modelos mateméticos para
prever variaveis de saida do processo de DSUD, que serdo denominados de modelo A e
modelo B. O modelo A considera que o ar sai saturado de ambas as colunas de
umidificacdo e desumidificacdo, e 0 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 considerac6es foram feitas:

e 0 sistema se encontra em estado estacionario;

e ar saturado sai do condensador e do umidificador;

e apressdo de operacdo do sistema é 1 atm;

e 0 sistema estd hermeticamente fechado (ndo h& vazamento de liquido ou gas em
nenhuma parte do equipamento); e

e 0 calor especifico da agua do mar é equivalente a capacidade térmica da agua

pura.

4.1.1 Célculo de Funcgdes Relevantes
Como o ar sai saturado de ambas as colunas, a pressido parcial do vapor d’agua é
a pressdo de saturacdo (p*), que é descrita pela equacdo de Antoine (Smith et al., 2007):
p* = [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*(My/Ma)/(pe — ") (56)
em que pt é a pressao total do sistema, e Mw e Ma sd0 as massas molares da agua e do ar,
respectivamente. Na Tabela 1, mostram-se os calores especificos utilizados nos
calculos, em que R € a constante universal dos gases.

A entalpia do gés (hg), que ¢é constituida de ar e vapor d’agua, é descrita pelas

equacoes:
hy = hq + Yh, (57)
T 373,15K T
hy = f CpadT +Y - f CpwdT + Ah,q,(373,15K) + f Cp, dT
Tref Tref 373,15K

(58)
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Tabela 1. Equagdes para calor especifico (J-kg*K™) dos fluidos usados no processo DSUD.
Referéncia: Smith et al. (2007)

Substancia Equacao
al Cpa=R-(3355+575-107* T — 1,6+ 10° - T-%)/M,
Agua liquida  Cp,, = R- (8712 +1,25-1073-T — 1,8-10~7 - T%)/M,,

Vapor d’agua  Cp, = R- (3,470 + 1,45-1073 - T + 1,21- 10* - T~2)/M,,

em que h, € a entalpia do ar seco, hy ¢ a entalpia do vapor d’agua e Ahysp € 0 calor
latente de vaporizacdo da agua a 373.15 K. A entalpia da agua destilada (h4) e da agua

do mar (hy) séo calculadas pela equacao:

T
h = f298,15K CpydT (59)

4.1.2. Desenvolvimento do Modelo Matematico
O balan¢o de massa para o condensador é descrito pela equacéo:
dm/dt = =[G-(L+ V)] + [6- A+ V)] +(Ds = D)+ (L), — (L), (60)
em que dm/dt é o acimulo de massa no tempo, G é a vazao em massa de ar seco, Dg e D
sdo as vazbes em massa de destilado na entrada e na saida do condensador,
respectivamente, e L é a vazdo em massa de 4gua do mar na entrada do condensador.
Como L, = L,, considerando que o sistema est4 em estado estacionario (dm/dt = 0) e
que no hé destilado entrando na coluna (Dg = 0), temos:
D =G-(Ys—Ys) (61)
O balango de energia para o condensador (fase gas-destilado) é descrito pela
equacao:

d(mu)/dt = —(Ghy)_ + (Ghy), + (Dshas — Dha) = Qct = Qe (62)

G (hge — hgs) — Dhg = Qc¢ + Qu (63)

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

estacionario. A taxa de transferéncia de calor entre a fase gas-destilado e a 4gua do mar
(Q.) e entre a fase gas-destilado e 0 ambiente (Q,;) s&o descritas nas equacdes:

Qct = UcAcacze [(Ts = To) — (Te = T)1/In[(Ts = T)/(Te = T)] (64)

Qa = UaPeze [(Ts — To) = (Te — T)1/In[(Ts — )/ (Te — Te)] (65)

Qo = UaPeze (Ts = Te)/In[(Ts — )/ (Te — Te)] (66)
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em que Uc e U¢ sdo os coeficientes globais de transferéncia de calor, Ac e Pc séo a area e
0 perimetro da secdo transversal, respectivamente, ac é a area superficial especifica de
transferéncia de calor, zc é a altura do condensador e Te é a temperatura ambiente. O
balanco global de energia no condensador € descrito por:

d(mu)/dt = —(Ghy), + (Ghg), + (Dehas — Dha) + L - (hpy = hpy) = Qe (67)

—(Ghy), + (Ghy), = Dhy + L~ (hps — hip) = Qut (68)
O balanco global de energia para o coletor solar é descrito pela equag&o:
Qs =L (hs — hy) (69)

em que Q, é a taxa de calor efetivamente absorvida pela 4gua do mar. O balanco de

massa para o umidificador € descrito pela equacao:
dimw)/dt = [6¢-(1+ V)]~ [¢-A+V)] +(L-Ls) (70)
Ly =L— G- (Yg—Y5) (71)
em que L, é a vazdo em massa de 4gua do mar na saida do umidificador. O balanco de

energia para o umidificador (fase gasosa) é descrito por:
d(mu)/dt = (Ghy), ~ (Chy), + One — On (72)
G- (th - hg6) = — Qne + Qu (73)
A taxa de transferéncia de calor entre fase gasosa e a 4gua do mar (Qy,) € entre a

fase gasosa e 0 ambiente (Qy;) no umidificador sdo descritas pelas equacdes:

Qne = UnAnanzy [(Ts — Te) — (Ty — Ts)1/In[(Ts — Te) /(T4 — Ts)] (74)
Qni = UniPnzp [(Ts — To) — (Ts — T)1/In[(Ts — To) / (Ts — To)] (75)
Qn = UniPnzp (Ts — Ts)/In[(Ts — To) / (Ts — T.)] (76)

em gue Un e Un sdo os coeficientes globais de transferéncia de calor, An e Pn sdo a area
e 0 perimetro da secdo transversal do umidificador, respectivamente, an é a area
superficial especifica de transferéncia de massa e zn é a altura do umidificador. O

balanco global de energia para o umidificador é descrito por:
d(mu)/dt = (th)S - (th)6 + th3 - L4hb4 - th (77)

G (hgs - hg6) + Lhyps — Lohpy = Qu (78)
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4.1.3 Resolucéo do Modelo Matematico

Para resolver o modelo matematico proposto, considera-se que h& dados sobre os
seguintes termos: G, L, T1, Te, Qs, Pt, Ac, An, Pc, Ph, ac, an, Zc, zn. O sistema é constituido
por cinco varidveis: To, T3, Ta, Ts, Ts, € cinco equagdes: (63), (68), (69), (73) e (78). A
vazdo em massa de destilado (D) e a vazdo em massa de 4gua do mar na saida do
umidificador (L,) podem ser descritas como funcdes das temperaturas pelas equagoes
(61) e (71), respectivamente. O sistema de equacdes algébricas foi resolvido pela funcao
fsolve do software comercial MATLAB versdo 2009b. Como estimativas iniciais para
as cinco temperaturas, utilizou-se os dados experimentais a serem preditos.

Para estimar os quarto coeficientes globais de transferéncia de calor, um
problema de otimizacdo ndo-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 variaveis do problema sdo Uc, Un, Uc e Un, e todas sdo
obrigatoriamente positivas. A funcdo objetivo (Fmin) do problema de otimizacdo é
descrita pela equacdo:

Fnin = iy Z8-of[T7 =T W, Uny U UD)/TPY (79)
em que T;**® é a temperatura no ponto experimental i medida no local j e Tj"™* ¢ a
temperatura calculada pelo modelo nas mesmas condig¢fes. O problema de otimizagéo
ndo-linear foi resolvido pela fungdo 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-m2.K™%. O problema
de otimizacdo foi resolvido diversas vezes para diferentes estimativas iniciais e 0s
valores de suas respectivas fungbes objetivo foram comparadas (quando porventura
resultados diferentes foram obtidos), de forma que os parametros que levaram a menor
funcdo objetivo foram escolhidos, numa tentativa de garantir a obtengdo de um minimo
global.

Para validar o modelo, calculou-se o erro absoluto médio da producdo de
destilado predita em relacéo aos dados experimentais.
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Tabela 2. Dados experimentais do processo. Referéncia: Hermosillo et al. (2012).

Ne T T1 T Ts T4 Ts Ts D patim G
(°C) (°C) (°C) (°C) (°C) (°C) (°C) (kg/h) (kgls)  (kgls)

280 304 442 622 464 41,7 475 118 0,015 0,040
280 294 404 566 436 381 440 109 0,017 0,042
290 316 40,7 538 434 385 440 113 0,020 0,042
300 290 36,2 482 403 344 399 091 0,022 0,043
270 276 334 446 280 320 372 077 0023 0,043
280 275 385 539 413 359 421 111 0,017 0,042
290 27,7 417 59,2 430 385 450 130 0,015 0,042
295 278 436 626 44,2 402 46,7 132 0,013 0,041
305 279 474 689 465 434 49,7 145 0,012 0,040

OO ~NOoO Ol WP

4.1.4 Andlise de Sensibilidade

Apbs a validacdo, foi feita uma anélise de sensibilidade da producéo de destilado
em relacdo aos parametros de entrada e de projeto. O ponto de operacdo 1 da Tabela 2
foi escolhido como o ponto de referéncia, pois € um ponto intermediério para a vazao
em massa de agua do mar na entrada do condensador e a producdo de destilado,
tornando extrapolacGes mais razoaveis. Variou-se 0s seguintes parametros: temperatura
ambiente, temperatura de entrada da &gua do mar, vazdo em massa de agua do mar na
entrada do condensador, alturas do condensador e do umidificador, e taxa de calor
efetiva de absorcdo no coletor solar.

As temperaturas ambiente e de entrada da dgua do mar tiveram uma variacao de
20% cada, que é grande o suficiente para que uma analise de sensibilidade seja feita,
mas continua relativamente perto do ponto de referéncia, de modo que os coeficientes
de transferéncia de calor estimados continuem adequados.

A vazdo em massa de dgua do mar na entrada do condensador teve uma variacao
positiva de +20%, mas uma variacdo negativa de -45%. A variacdo negativa foi em
maior magnitude uma vez que é de interesse investigar como o decréscimo na vazdo em
massa afeta a producao de destilado.

Uma altura maior em cada coluna significa uma area de transferéncia maior, que
por sua vez melhora as transferéncias de calor e massa, resultando em maior
produtividade. Para investigar a influéncia da altura de cada coluna na producdo 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 producéo de destilado frente a dois tipos de



34

entrada de energia no processo: energia sensivel da agua 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 balancos de massa e energia do modelo A.
Entretanto, nas Equacbes (72-73) foi adicionado um termo referente a energia

adicionada na fase gasosa com a entrada de vapor de agua:
d(mu)/dt = (Ghy), — (Ghg), + Qnt — Qu + (L —Ly) - hy(T=05-T3+0,5T,)
(80)
G- (hg6 - th) = Qu—Qu+(L—Ly) h(T=05-T3+05-T,) (81)
Logo, as equacdes principais (63), (68), (69), (78) e (81), as equagOes auxiliares
(61) e (71) e as variaveis T2, T3, T4, Ts € Te compdem o modelo B. Nesse modelo,
apenas a corrente de ar que sai do condensador é considerada como saturada, e sua
umidade (Y's) € calculada a partir da Equacéo (56), sendo que a pressao parcial do vapor
é a pressao de vapor calculada na temperatura do seio do gas (Equacdo 55). Como
resultado, a umidade do ar que sai do umidificador (Ys) € uma nova variavel, ndo
calculada na Equacdo (56), o que aumenta 0 nimero de varidveis do sistema para seis e
requer a introducdo de uma nova equacdo gque modele a transferéncia de massa no

umidificador.

4.2.1 Equacdo para estimar a transferéncia 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 umidificacdo € descrito pela equagéo:
dY /dz = =(K - Qpmass - An/G) - In[(1 = p; /p) /(1 = B, /Do) (82)
em que K € o coeficiente de transferéncia de massa, anmass € a area superficial especifica
de transferéncia de massa, pi* é a pressdo de vapor na interface liquido gas e p, é a
presséo parcial do vapor no seio do gas. Apos a combinacdo das Equaces (56) e (82) e
algumas manipulagdes algébricas, chega-se na seguinte equagéo:
dY /dz = =(K - @mass - An/G) - In[(1 = p} /pe) - (L + Y - Mo/M,)] (83)
Para adequar a Equacgdo (83) ao presente modelo, que consiste em pardmetros
concentrados, essa equacdo é modificada e resulta em:
Yo — Y5 = —(K " Qpmass " An Zh/G) - (DF) (84)

em que DF é a for¢a motriz do processo.
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Como a condutividade térmica da agua liquida é aproximadamente 20 vezes
maior que a condutividade do ar (Bergman et al., 2011), e a espessura do liquido é fina
devido a dispersdo das gotas, considera-se que a camada limite térmica do liquido €
desprezivel, diferentemente da camada limite do gas, que ndo é desprezada. Sendo a
temperatura uma funcdo continua entre o seio do liquido e o seio do gas, a temperatura
da interface liquido-gas € aproximadamente igual a temperatura do seio do liquido, de
maneira que a pressao de vapor na interface (pi*) é avaliada na temperatura do liquido.

A forca motriz no topo (DFs) e no fundo (DFs) do umidificador séo calculados a
sequir:

DFs = In[(1 —p;(T3)/pe) - (1 + Yo - Mo/ My,)] (85)
DFs = In[(1 = p; (T4)/pe) - (1 + Y5 - Mo/ Myy)] (86)

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

forgas motrizes no topo (DFs) e no fundo (DFs) na coluna, resultando na Equagéo (87).
Yo = Ys = —(K * anmass * An " 2/ G) - [(DFg — DF5)/In(DFg/DFs)]  (87)

A umidade na corrente de ar de saida do umidificador (Ys) € restringida por dois

fatores: o ar ndo pode sair supersaturado do processo e a umidade de saida deve ser

maior que a umidade de entrada (Y's). Sendo assim:
Yo <Y <p"(Ts) - (My/Mga)/[pe — 0" (Ts)] (88)

4.2.2 Resolucao do modelo matematico B e andlise de sensibilidade

O modelo B é composto por seis equacBes (63, 68, 69, 78, 81 e 87), e seis
incognitas (T2, Ts, T4, Ts, Te € Yg). Para sua resolucdo, utilizou-se a funcéo fsolve do
Matlab, assim como para a resolugdo do modelo A. Como estimativas iniciais para as
temperaturas, utilizou-se os dados experimentais a serem preditos, assim como na
resolucdo do modelo A. Quanto a estimativa inicial de Ys, foi utilizado um valor
calculado a partir da Equacdo (61), utilizando dados experimentais de D, G e Ts e
considerando Y's como umidade do ar saturado.

O modelo B possui cinco parametros (Ue, Un, Uc, Un, K-anmas) @ Serem
estimados, sendo que o produto K-anmas € estimado ao invés da estimacdo separada dos
dois termos, j& que a estimacédo da area superficial especifica de transferéncia de massa
é dificil, pois depende da molhabilidade do empacotamento. Para estimar os parametros,
foi montado um problema de otimizagdo multi-objetivo para a miminizag¢do tanto dos

erros ao quadrado das predigOes de temperatura como dos erros ao quadrado das
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predicdes de destilado. Os pontos experimentais n° 1, 3, 4, 5, 6, 8 e 9 (Tabela 2) foram
utilizados para estimar 0s parametros e os pontos n° 2 e 7 (Tabela 2) foram utilizados
para a validagdo do modelo. Esses pontos de validagdo foram escolhidos por ndo terem
producdes de destilado préximas e nem serem pontos extremos, de forma a avaliar o
modelo em diferentes regides de operacdo. A funcdo objetivo para a estimacdo dos

parametros é mostrada a seguir:

7 6
Fpin = (1= ) > S ([T =T (U, Un, Uy Unts K- @mas))/T7Y
i=1 j=2
+w - X {[DVP — DV (U,, Up, Ug, Upy, K- ah,mas)]/Di’exp}z
(89)
em que w é um peso entre 0 e 1 utilizado para ponderar ambos os objetivos. A
estimacdo dos parametros foi feita para diferentes pesos e os erros de predicdo foram
comparados entre si. Utilizou-se a funcdo fmincon do Matlab para a otimizagdo da
funcdo objetivo. Como estimativas iniciais, no peso w = 0, para os coeficientes globais
de transferéncia de calor, utilizou-se valores proximos dos obtidos pelo modelo A.
Quanto ao K-anmas , Utilizou-se como estimativa inicial valores proximos do K estimado
por Hermosillo et al. (2012) multiplicado pela &rea superficial especifica de
transferéncia de calor. O problema foi resolvido diversas vezes com mudancas nas
estimativas iniciais, numa tentativa de garantir a obtencdo do minimo global. Para pesos
maiores que w = 0, utilizou-se o peso anterior como referéncia para as estimativas
iniciais.

Na anélise de sensibilidade, optou-se por refazer a analise da producdo 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
variagOes na intensidade da radiagdo solar como também variages na area de superficie
do coletor solar. A variacdo da altura do condensador foi de 0,25 m até 1,00 m, a
variagdo da altura do umidificador foi de 0,25 m até 0,80 m e a variagdo do calor

absorvido pelo coletor solar foi de 850 a 1300 W.
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5. Resultados e Discussao

5.1 Modelo A
5.1.1 Estimacao dos parametros e eficiéncia do modelo
O presente trabalho foi fundamentado nos experimentos de dessalinizacdo de

Hermosillo et al. (2012). Na Tabela 3 sdo mostradas algumas informac6es do sistema.

Tabela 3. Informagdes do sistema. Referéncia: Hermosillo et al. (2012).

Parametro Valor Parametro Valor
Qcs (W) 1120 P (M) 1,22
Ac (M?) 0,093025 Pn (m) 1,22
An (M?) 0,093025 pt (kPa) 101,325

ac (m2/md) 112,31 Zh (M) 0,400

an (m2/m3) 112,87 zc (m) 0,335

A estimacéo dos coeficientes globais de transferéncia de calor foi feita utilizando
oito pontos experimentais da Tabela 2. O ponto n° 9 foi descartado, como feito por
Hermosillo et al. (2012). Os resultados obtidos foram U; = 52,87 W-m2.K*!, Up =
28,64 W-m2.K1, Ug = 30,62 W-m2-K! e Uy = 0,00 W-m?2-K? O coeficiente de
transferéncia de calor para o ambiente é zero, 0 que sugere que o0 isolamento da coluna,
as condicdes de operacdo e as condigdes de escoamento podem ter tornado a perda de
calor nessa coluna insignificante. Hermosillo et al. (2012) obtiveram o valor para o
coeficiente de transferéncia de calor no condensador de Uc = 47,90 W-m2-K't, um valor
préximo do presente trabalho, e obtiveram o valor para os coeficientes de transferéncia
de calor para o ambiente de Ug = Un = 7,04 W-m2-K™, um valor intermediario entre os
dois coeficientes de perda determinados pelo presente modelo, mas cerca de quatro
vezes menor que 0 Ug obtido no presente trabalho.

Na Figura 8, sdo mostradas as temperaturas preditas T2, T3, T4, Ts € Te cOmo
funcGes das temperaturas medidas, bem como a reta y = X, que seria a reta obtida se o
modelo ndo tivesse nenhum erro. O erro médio absoluto das temperaturas foi de 1,0 °C,
e 0 erro médio relativo foi de 2,3% em relacdo ao valor experimental médio de 43,6 °C.
Esse erro € 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 previsdo das temperaturas foi bem

razoavel.
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Figura 8: Temperatura calculada pelo modelo A vs. temperatura medida.

Na Figura 9, sdo mostrados a producdo de destilado predita em funcdo da
producdo 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 0 modelo ndo tivesse nenhum erro. Como os dados experimentais de producdo de
destilado ndo foram utilizados para otimizar os parametros do modelo, eles séo
utilizados para validar o modelo proposto, ja que a estimacdo da producédo de destilado €
o principal objetivo do modelo. O erro absoluto médio do modelo desenvolvido é
0,0682 kg-h e 0 erro médio relativo é 6,2% em relagdo a média experimental de 1,134
kg-h. Esse resultado é aproximadamente 48% mais proximo aos dados experimentais
que o resultado reportado por Hermosillo et al. (2012), cujo erro medio foi de 0,14 kg-h
! ou 12%. Logo, o modelo do presente trabalho é mais eficiente para predizer a
producdo de destilado do processo e apresenta eficiéncia proxima a do modelo de
Hermosillo et al. (2012) para a predi¢do das temperaturas, mesmo considerando que o ar
sai saturado do umidificador e apresenta um parametro a menos que o de Hermosillo et
al. (2012).
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Figura 9: Vazdo de destilado calculada pelo modelo A e o da literatura vs. vazdo de destilado medida.

5.2.1 Analise de Sensibilidade

Na Figura 10, mostra-se a producao de destilado para variacdo na temperatura da
agua do mar na entrada do condensador e na temperatura ambiente. Um aumento na
temperatura da 4gua do mar implica em um pequeno e linear aumento na producgédo de
destilado. Entretanto, variacdes na temperatura ambiente mostraram pouca significancia
na vazao em massa de destilado, o que também foi reportado por Nafey et al. (2004).

Na Figura 11, é mostrada a vazao em massa de destilado em funcéo da vazéo
em massa da agua do mar na entrada do condensador. A queda de produgdo de destilado
é linear e significativa com o aumento da vazdo em massa de agua do mar, uma
tendéncia confirmada pelos dados experimentais de Hermosillo et al. (2012). Entretanto,
de acordo com Hermosillo et al. (2012), o aumento de producéo de destilado ao reduzir
a vazdo de agua do mar tem um limite quando essa vazao cai a menos de 0,010 kg-s?, ja
que, nessas condicdes, a &gua do mar ndo molha completamente a area superficial de
transferéncia de massa do umidificador, reduzindo a troca de massa. Sendo assim, se 0S
outros parametros de entrada permanecerem constantes, a vazao 6tima de agua do mar é

provavelmente por volta de 0,010 kg-s™.
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Figura 11: Producéo de destilado vs. vazdo em massa de 4gua do mar na entrada do condensador.
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Na Figura 12, mostra-se que a producdo 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 producgdo de destilado é lento se as alturas das

colunas continuarem a ser aumentadas apds a produc&o de destilado atingir 1,60 kg-h™.
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Figura 12: Producdo de destilado (kg-h) (isocurvas) vs. alturas do condensador e do umidificador.

Em um cenério no qual o custo de ambas as colunas por unidade de volume é o
mesmo, € possivel analisar qual combinacdo de alturas é mais interessante para o
processo de dessalinizacdo. Ja que a area da secdo 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 combinacGes das alturas do condensador e do
umidificador da Figura 12 que tiveram a maior producdo de destilado para uma dada
soma de alturas. Na Figura 13, as alturas das colunas sdo representadas nos eixos
cartesianos e as linhas isovolumétricas também sédo mostradas. Nessa figura, observa-se
que a melhor combinacéo 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 proximas do

equilibrio.
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Figura 13: Combinagdes 6timas 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 ja foi concluido anteriormente, o aumento na producdo de destilado é
menor se as alturas das colunas continuarem a serem aumentadas apds a producao
atingir 1,60 kg-h. A combinagdo de alturas que gera a producdo de destilado
mencionada com a menor soma de volumes possivel é 0,65 m e 0,95 m para as alturas
do condensador e do umidificador, respectivamente (gerando uma producdo total de
destilado de 1,62 kg-h). Essa combinagéo seria interessante se nenhum outro estudo
fosse feito. Entretanto, para definir as alturas 6timas para o projeto, uma analise mais
refinada de custos fixos e operacionais do processo deveria ser feita.

Na Figura 14, mostra-se a producdo de destilado em funcdo da taxa de calor
efetiva absorvida no coletor solar. A vazdo em massa de destilado aumenta
significativamente com um aumento na taxa de calor efetiva, como esperado, e essa
relacdo é basicamente linear.

Finalmente, a sensibilidade do destilado foi analisada para dois tipos de entrada
de energia extra no sistema: energia sensivel com a &gua do mar de entrada no
condensador e taxa de calor efetiva absorvida pelo coletor solar. Na Figura 15, é
mostrada a vazédo de destilado em funcéo da variacdo de energia de entrada no sistema

em relagdo ao ponto de referéncia. O aumento no calor absorvido no coletor solar leva a
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um aumento na producdo de destilado bem maior que o aumento no calor sensivel da
agua do mar de entrada. A razdo para essa diferenca é que a agua 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 producédo de destilado para um

aumento na energia de entrada é pequeno. Sendo assim, caso uma fonte de calor extra
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esteja disponivel, recomenda-se que ela seja colocada imediatamente antes ou depois do

coletor solar, de maneira a atingir a producao 6tima de destilado.

5.2 Modelo B
5.2.1 Estimacao dos parametros e eficiéncia do modelo
A estimacdo dos parametros do modelo matematico B foi feita para diferentes
pesos na fungdo objetivo (w). Na Figura 16, mostra-se o erro médio absoluto das
predicdes de temperaturas em relacdo a w para trés grupos de pontos de operagdo: 0s
pontos de estimacdo, os pontos de validacdo e todos os pontos. Para w < 0,6, 0 erro na
temperatura de qualquer um desses grupos € menor que 1,0 °C, que é 0 erro
experimental dos termopares (Thermocouple Info, 2017) e o erro de predicdo do modelo
A. Para w < 0,5, o erro na temperatura para qualquer um desses grupos ¢ menor que
0,86 °C, que é o erro de predicdo do modelo de Hermosillo et al. (2012) (para o caso
especifico de w = 0,5, o erro de predi¢do nos pontos de estimacao foi aproximadamente

igual ao de Hermosillo et al., 2012). Logo, conclui-se que a precisdo do modelo para

predizer as temperaturas do processo é significativa.

Erro de predigdo médio absoluto das temperaturas (°C)

0.4 1 -7 ——  Pontos de estimagéo de parametros
L S [ Pontos de validagdo do modelo
——— Todos os pontos
0,2 T T T T
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0

Peso na fungéo objetivo (o)
Figura 16: Erro de predi¢do médio absoluto das temperaturas vs. peso na fungao objetivo.
Na Figura 17, € mostrado o erro médio relativo das predi¢cdes de producgéo de
destilado (erro médio absoluto dividido pela média experimental de 1,14 kg-h') para

trés grupos distintos de pontos de operacdo: os pontos de estimagdo, 0os pontos de
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validacdo e todos os pontos. Para w < 0,6, o erro de predi¢ao dos pontos de validagdo é
menor que 4.7% e o erro dos pontos de estimacdo é maior que 4.7%. Para w > 0,6, a
situacdo se inverte: o erro dos pontos de validacdo é maior que 4.7% e o dos pontos de
estimacgdo menor que 4.7%.

Fazendo uma anélise conjunta das Figuras 16 e 17, conclui-se que 0 peso w =
0,6 € o peso 6timo para esse conjunto de pontos operacionais. Pois, 0 erro médio
absoluto da temperatura estd abaixo do erro experimental de 1,0 °C e o erro médio
relativo da producdo de destilado é por volta de 4.7% para os pontos de estimacao e

validacao.

10
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Peso na fungéo objetivo - ®
Figura 17: Erro de predicdo médio relativo da producédo de destilado vs. peso na fungdo objetivo.

Sendo assim, 0 modelo B é o que melhor prediz a producdo de destilado dentre
os modelos estudados, pois apresenta um erro de apenas 4.7%, enquanto os modelos
mais precisos da literatura apresentaram erro de predicdo de 9% e o modelo A
apresentou erro de predicdo de 6.2%. Além disso, as predi¢bes de temperatura do
modelo B séo significativas, sendo melhores que as do modelo A e do erro experimental
(Thermocouple Info, 2017), e proximas as de Hermosillo et al. (2012), para w = 0,6.

Os parametros estimados para 0 modelo B com o peso w = 0,6 sdo: U, = 32,18
W-m?ZK? Up = 10.09 W-m?K?, Ug = 46.45 W-m?K?, Uy = 0,00 W-m?K? e
K-anmas = 0,2303 kg-m=sL,
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O coeficiente de transferéncia de calor entre as fases liquida e gasosa do
umidificador (Un) foi aproximadamente um terco do valor estimado pelo modelo A.
Essa diferenca pode ser explicada pela adicdo do termo de entrada de energia no gas
pela entrada de vapor (Equacdo 82) no modelo B, de forma que o Un seja responsavel
apenas pela transferéncia de calor sensivel através da interface liquido-gas ou da
interface empacotamento-gés.

Assim como no modelo A, no modelo B o coeficiente de transferéncia de calor
do umidificador para o ambiente (Un) também foi nulo, o que reforga a hipotese de que
sua operacdo seja realmente proxima de ser adiabatica.

O modelo B possui um parametro a mais que o modelo A e 0 mesmo numero de
parametros que o modelo de Hermosillo et al. (2012). Se fosse considerada operacao
adiabatica no umidificador, os mesmos resultados seriam obtidos pelo modelo B e ele
teria um par@metro a menos que o modelo de Hermosillo et al. (2012).

A Figura 18 mostra as predi¢cdes de temperatura do modelo B com 0 peso w =
0,6, bem como a reta y = X, que seria a reta obtida se 0 modelo néo tivesse nenhum erro.
O erro médio absoluto dos pontos de estimacao é 0,97 °C e o dos pontos de validacgdo é
0,88 °C. Observa-se que tanto os pontos de estimacdo como os pontos de validagédo
estdo significativamente proximos 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 predi¢cdes de producdo de destilado do modelo B (w =
0,6), bem como a reta y = X, que seria a reta obtida se 0 modelo ndo tivesse nenhum
erro. Percebe-se que os dados estdo bem distribuidos acima e abaixo da bissetriz, tanto
os de estimagdo como os de validacdo, e que os pontos 0,77, 1,11 e 1,45 kg-h™* tiveram
uma previsdo muito préxima do valor experimental, o que € um indicio de que o modelo
é eficiente na predicdo de vazdo de destilado em diferentes regiGes de operagéo.
Comparando com a Figura 9, percebe-se que os dados preditos pelo modelo B estdo
mais proximos da bissetriz que os dos demais modelos apresentados, tanto os pontos de

estimagdo como 0s pontos de validagao.
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Figura 19: Vazéo de destilado calculada pelo modelo B (w = 0,6) vs. vazdo de destilado medida.

5.3.2 Andlise de sensibilidade
A Figura 20 mostra a influéncia das alturas do condensador, do umidificador e
do calor absorvido no coletor solar sobre a producdo de destilado, de acordo com o
modelo B. Comparando a influéncia das alturas em diferentes calores absorvidos,
percebe-se 0 mesmo padrao:
e 0 aumento apenas da altura do umidificador ndo gera praticamente nenhum
aumento na producao de destilado;
e 0 aumento apenas da altura do condensador gera um aumento consideravel na

producéo de destilado, mas apds uma altura limite esse aumento tende a zero; e
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0 aumento conjunto das alturas do condensador e umidificador gera um aumento

maior que 0s anteriores na producéo de destilado.
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Figura 20: Producdo de destilado (kg-h™) (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 operagéo for feito,

recomenda-se que as alturas das colunas sejam 0,70 m e 0,40 m para o condensador e

umidificador, respectivamente. Pois, 0 aumento das colunas acima desses valores gera

aumentos pouco significativos na producdo de destilado para qualquer calor absorvido

no coletor solar, dentre as condig¢des estudadas.

Ao se comparar a Figura 20 com a Figura 12, que pelo modelo A analisa a

sensibilidade da producdo de destilado as variacGes de altura das colunas, percebe-se
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que a influéncia da altura das colunas para esse processo foi invertida: de acordo com o
modelo A, a altura do umidificador é mais influente na producédo de destilado, enquanto
pelo modelo B a altura do condensador € a mais influente na producdo de destilado.
Essa inversdo de influéncias é provavelmente devido as diferencas entre os modelos, em
especial devido a adicdo de um termo em um dos balangos de energia (Equacéo 81), que
diminui a significancia do termo de troca térmica entre as fases liquida-gasosa. Levando
em conta que as predi¢cdes do modelo B sdo melhores que as do modelo A, é provavel

que a analise de sensibilidade do modelo B também seja mais eficaz que a do modelo A.
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6. Consideracdes Finais

Dois modelos mateméticos para o processo DSUD foram propostos: um
considerando ar saturado nas correntes de saida de ambas as colunas (modelo A) e o
outro considerando ar saturado apenas na corrente de saida do condensador (modelo B).
Os coeficientes globais de transferéncia de calor foram estimados por um problema de
otimizagdo que minimiza a soma dos erros ao quadrado dos dados preditos em relagéo
aos dados experimentais de Hermosillo et al. (2012). O modelo A possui quatro
parametros a serem estimados, enquanto o modelo B e o modelo proposto por
Hermosillo et al. (2012) possuem ambos cinco parametros. O erro absoluto médio na
predicdo da temperatura de ambos os modelos é préximo ao erro experimental (+1,0
°C). Mais além, o modelo A apresenta um erro relativo de apenas 6,2% na predicdo da
producdo de destilado e 0 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
operacdo adiabatica do umidificador, os modelos A e B apresentariam 0S mesmos
resultados com apenas trés e quatro parametros, respectivamente, ja que o coeficiente de
transferéncia de calor do umidificador para o ambiente estimado (Un) é nulo em ambos
0s casos. Além disso, como o coeficiente de transferéncia de calor do condensador para
0 ambiente foi significativo para ambos os modelos e o escoamento nas colunas é
consideravelmente diferente, concluiu-se que assumir que os coeficientes de
transferéncia de calor do condensador e do umidificador para 0 ambiente sdo iguais
pode reduzir a eficiéncia do modelo.

A andlise de sensibilidade mostrou que as seguintes variacGes levaram a um
aumento na produgdo de destilado: aumento na taxa de calor efetiva absorvida no
coletor solar, aumento nas alturas do condensador e umidificador, aumento na
temperatura da agua do mar de alimentacdo e decréscimo na vazao de agua do mar de
alimentacdo. A variacdo da temperatura ambiente foi pouco significante na producéo de
destilado. Concluiu-se também que um aumento na taxa de calor absorvida no coletor
solar levou a um maior aumento na producdo de destilado que um aumento no calor
sensivel da agua do mar de entrada. Logo, recomenda-se que caso uma fonte de energia
extra esteja disponivel, ela deve ser colocada imediatamente antes ou depois do coletor
solar, de forma a atingir melhor producéo de destilado.

Uma andlise da producdo de destilado para diferentes alturas das colunas

mostrou que a producdo 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 andlise de custo para definir alturas 6timas.

A metodologia aplicada para o desenvolvimento dos modelos matematicos é
viavel e apresenta resultados melhores que os reportados na literatura. Como o modelo
B apresentou predicdes melhores tanto para as temperaturas quanto para a producao de
destilado, recomemenda-se que este seja 0 modelo usado para fins de projeto,

otimizacg&o, analises, entre outros.
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