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Resumo

A escassez de agua potavel impulsionou a dessalinizacdo, especialmente por
osmose inversa. Contudo, o seu desempenho é sensivel a diversas variaveis

operacionais, especialmente quando se utiliza 4gua do mar.

Isso impulsionou este estudo a explorar a influéncia das condi¢cdes operacionais
sobre a performance de dois sistemas de dessalinizacdo por osmose inversa, visando

otimizar a eficiéncia do processo.

Foram realizadas simulacdes em MATLAB sob condicdes tipicas e extremas a

escala laboratorial e industrial com membranas planas e em espiral, respetivamente.

Na escala laboratorial, investigou-se a influéncia da temperatura da agua (15-
45°C) nas propriedades da solugdo e da membrana no fluxo transmembranar. Cada

aumento de 5°C na temperatura da 4gua diminui a taxa de recuperagdo em 0,0067%.

A influéncia da velocidade de escoamento (4-7 cm/s) e concentracdo molar dos
sais (0,05-3,5 mol/L) no coeficiente de transferéncia de massa, pressao a aplicar e
polarizacdo da membrana também foi analisada. Os resultados indicaram que
velocidades menores tiveram maior impacte, especialmente a menores temperaturas. A
concentracdo dos sais influenciou apenas a pressdo, especialmente a menores
concentracdes e maior temperatura, aumentando cerca de 12% quando se aumentou 3

mol/L.

Na escala industrial, explorou-se o impacto das propriedades da membrana e
parametros operacionais, ao longo do modulo de membrana e dos estagios do
processo. O sistema operou de forma menos eficiente nos elementos de membrana e
estagios finais, especialmente a temperaturas mais altas. Observou-se ainda que,
concentracdes de sais e caudais de alimentacdo menores beneficiam a taxa de

recuperacao de agua e a eficiéncia do sistema.

Por altimo, investigou-se o impacte da pressao (50-75 bar) e concentracéo de sais
no consumo energético do processo. Verificou-se que, altas concentracdes de sais e
pressdes, aumentaram o consumo energético entre 9 e 12%, tornando o processo mais

exigente em cenarios de alta salinidade.

Palavras-chave: Dessalinizacdo, Osmose Inversa, Modelacdo Matematica, Salmoura,
MATLAB.






Abstract

The scarcity of drinking water has boosted desalination, especially by reverse
osmosis. However, its performance is sensitive to several operational variables,

especially when seawater is used.

This prompted this study to explore the influence of operating conditions on the
performance of two reverse osmosis desalination systems, with a view to optimising the

efficiency of the process.

Simulations were carried out in MATLAB under typical and extreme conditions on

a laboratory and industrial scale with flat and spiral membranes, respectively.

On a laboratory scale, the influence of water temperature (15-45°C) on the
properties of the solution and the membrane on transmembrane flux was investigated.

Each 5°C increase in water temperature decreased the recovery rate by 0,0067%.

The influence of flow velocity (4-7 cm/s) and molar salt concentration (0,05-3,5
mol/L) on the mass transfer coefficient, pressure to apply and membrane polarisation
was also analysed. The results indicated that lower speeds had a greater impact,
especially at lower temperatures. Salt concentration only influenced pressure, especially
at lower concentrations and higher temperatures, increasing by around 12% when 3

mol/L was increased.

On an industrial scale, the impact of membrane properties and operating
parameters was explored throughout the membrane module and process stages. The
system operated less efficiently in the membrane elements and final stages, especially
at higher temperatures. It was also observed that lower salt concentrations and feed flow

rates benefit the water recovery rate and system efficiency.

Finally, the impact of pressure (50-75 bar) and salt concentration on the energy
consumption of the process was investigated. It was found that high salt concentrations
and pressures increased energy consumption by between 9 and 12%, making the

process more demanding in high salinity scenarios.

Keywords: Desalination, Reverse Osmosis, Mathematical Modeling, Brine, MATLAB.
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1. Introducéo

1.1. Enquadramento

O rapido crescimento populacional, a urbanizacdo, a industrializacdo, o
desenvolvimento econdémico e social, as alteracbes climaticas e a contaminacado tém
levado a um aumento da procura de agua em todo o mundo. Por conseguinte, a agua
tem-se tornado objeto de atencdo nos ultimos anos devido a sua importancia, utilizagéo
e disponibilidade limitada no planeta (Gil, 2021; Omerspahic et al., 2022; UN, 2022;
Villes et al., 2019).

Contudo, apesar de a maior parte da superficie da Terra ser coberta por agua,
nem toda é adequada para consumo humano e a sua distribuicdo é desigual. A maioria
encontra-se na forma de agua salgada, sendo apenas uma pequena fracdo composta
por &gua doce, localizada em rios, lagos, glaciares e aquiferos subterraneos (UN, 2022;
Villes et al., 2019). Assim, uma quantidade significativa de 4gua para consumo humano
€ inacessivel, devido a décadas de gestao inadequada, sobre-exploracédo dos recursos
hidricos e contaminacdo de aguas superficiais e subterrdneas, o que gera incertezas
sobre a disponibilidade futura deste recurso (UN, 2022; Villes et al., 2019).

Atualmente, mais de 733 milhes de pessoas vivem em paises com elevados
niveis de stress hidrico e uma grande parte da populacdo mundial ndo tem acesso a
agua potavel. Segundo o Relatério dos Objetivos de Desenvolvimento Sustentavel,
prevé-se que 1,6 mil milhdes de pessoas ndo terdo acesso a agua potavel gerida de
forma segura, dado que aproximadamente 50% das aguas residuais produzidas sao
despejadas diretamente nos oceanos e rios sem tratamento prévio (UN, 2022). Este
cenario tem levado a graves consequéncias para 0 ambiente e para a salde, resultando
num aumento da migracao forcada, desertificacdo, fome, doencas e conflitos sociais
(Gil, 2021; Shemer et al., 2023; Villes et al., 2019).

Nas ultimas décadas, a migracao da populagéo para as regides costeiras acelerou
em todo o mundo, gerando pressao e oportunidades para modificar a tendéncia atual e
descobrir fontes alternativas de agua, preservando os recursos hidricos naturais
existentes (Haddad et al., 2018; Tigrine et al., 2016; Villes et al., 2019). Uma vez que a
maior parte da agua encontra-se na forma salgada, a transformacéo de agua do mar
em agua para consumo humano pela tecnologia de dessaliniza¢ao tem sido considerada
um dos processos mais eficientes para aumentar o fornecimento de agua limpa e

segura, acessivel a toda a populagédo (Shemer et al., 2023).



A dessalinizacdo da agua do mar ja é utilizada em 150 paises e oferece um
fornecimento ilimitado e continuo de agua doce (Mavukkandy et al., 2019). Contudo, é
um processo que envolve varios estagios e que separa a agua salgada em dois
produtos: agua doce e salmoura, uma solucdo altamente concentrada em sal, com
potencial téxico para o ambiente se descartada incorretamente (Glosson, 2023;
Mavukkandy et al., 2019; Pereira, 2023).

Assim, torna-se necessario considerar o impacte ambiental que todo o processo
de dessalinizagdo acarreta, principalmente no que refere a desafios ambientais

associados a producédo de salmoura.

Estudos recentes estimam que a producao de salmoura diaria ja ultrapassou os
100 milhdes de m3, sendo que a Arabia Saudita e os Emirados Arabes Unidos sdo
responsaveis por quase metade da capacidade global de dessalinizacdo (Abdelfattah,
2022; Kress et al., 2020; Mustafa et al., 2022.

Portugal é um dos maiores consumidores de 4gua per capita da Europa, apesar
de ter uma disponibilidade de dgua superior a média europeia. Em 2021, as entidades
gestoras de servigos publicos distribuiram cerca de 62,4 m?3/(hab.ano) de agua,
excedendo em 61 L/(hab.ano) a referéncia da ONU (INE, 2022).

Em 2019, Portugal foi o quinto maior explorador de agua entre os 27 paises da
Unido Europeia, com um indice de exploracao de agua (WEI+) de 11,36%. Este indice
mede o consumo total de agua como percentagem dos recursos de agua doce
renovaveis, considerando a quantidade de agua extraida e devolvida ao ambiente.
Valores de WEI+ acima de 20% sao geralmente indicativos de escassez de agua, e
embora Portugal ainda ndo tenha atingido este nivel critico, prevéem-se que estes
problemas se agravem com as alterag6es climéticas (Azinheira et al., 2019; Eurostat,
2019; Monteiro, 2021; PORDATA, 2019).

Atualmente, em funcionamento no pais existe apenas a Central de Dessalinizacao
da llha do Porto Santo e algumas unidades hoteleiras no Sul do pais. Contudo, ja se
encontra em desenvolvimento uma segunda central de dessalinizacdo no Algarve,
demonstrando um esfor¢o crescente para adotar solucdes de dessalinizagdo (APDA,
2024).

O tratamento da agua salgada pode ser realizado por processos térmicos ou de
membranas (Levy, 2021). A dessalinizacdo por processos térmicos surgiu no periodo

de 1950 a 1970 para a producdo de energia e agua a baixo custo, empregando a
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Destilacdo Flash por Multiplo Estagio (FME) e a Destilagdo por Mdltiplo Efeito (DME)
(Ghernaout, 2020). No entanto, com a constante procura por processos mais eficientes,
emergiu a dessalinizacdo por membrana nas décadas de 70 e 80 (Ghernaout, 2020;
Glosson, 2023).

O uso de membranas no tratamento de aguas &, no entanto, limitado pelo declinio
do fluxo ao longo do tempo, o que resulta numa menor producdo de 4gua tratada,
maiores consumos de energia e a necessidade de limpeza das membranas. Esse
declinio de fluxo depende essencialmente da composicdo das membranas e dos
parametros quimicos e fisicos da agua bruta. Portanto, é essencial minimizar a
colmatacdo das membranas, a principal responsavel pela reducéo do fluxo de 4gua e
da rejeicdo de sais, através de uma selecdo de membranas adequadas, do tipo de

modulos e da otimizagdo das condi¢gbes operacionais do sistema (Alves, 2010).

A dessalinizacdo através de osmose inversa (Ol) € atualmente o método
dominante de dessalinizacdo no mundo (Ghernaout, 2020; Glosson, 2023). A Ol é
amplamente reconhecida como uma das tecnologias mais eficientes para
dessalinizacdo, mas o seu desempenho € sensivel a diversas variaveis operacionais,
como a temperatura, a pressao e a concentragdo de sais. Portanto, as motivagfes para
esta pesquisa surgem da necessidade de compreender como determinadas variaveis
criticas, como a temperatura, viscosidade da dgua, permeabilidade e presséo aplicada,
afetam o desempenho do sistema. A variacdo destas condi¢cdes pode ter um impacte
significativo na recuperacdo de 4gua, na qualidade do permeado e na eficiéncia
energética do processo. Assim, compreender estas interacdes é essencial para otimizar
os sistemas de Ol, tornando-os mais eficientes, sustentaveis e economicamente viaveis,

especialmente em cenarios de escassez hidrica.

Este estudo focar-se-a no impacte da temperatura no sistema, na influéncia das
variaveis operacionais no design e eficiéncia do modulo de membrana, e no
desempenho global do sistema Ol, através da modelacdo matematica e de simulacdes
no software MATLAB.

Um tema de extrema importancia para o avanco da tecnologia de Ol, pois permitira
a otimizagdo de variaveis criticas, garantindo a eficiéncia operacional e a
sustentabilidade do processo. As conclusbes obtidas contribuirdo para o
desenvolvimento de solucbes mais eficazes na producdo de agua para consumo
humano a partir de 4gua do mar, promovendo um uso mais sustentavel dos recursos
hidricos (Glosson, 2023; IDA, 2011).



1.2. Objetivo

Diante da crescente necessidade de sistemas de dessalinizacdo mais eficientes,
e considerando os desafios associados ao elevado consumo de energia dos sistemas
de osmose inversa (Ol), este trabalho tem como objetivo avaliar o desempenho de dois
sistemas de Ol para a producédo de agua para consumo humano a partir de agua do

mar, com foco na otimizacéo da eficiéncia do processo.

Para atingir esse objetivo, pretende-se adaptar trés modelos matematicos de
codigo baseados na teoria da transferéncia de massa e no modelo de difusdo-solugéo
(DS), a partir de um estudo do desempenho de um sistema de dessalinizagdo de 4gua
salobra no software MATLAB para fazer quatro simulacdes de dois sistemas de Ol sob

diferentes condi¢cBes operacionais tipicas e extremas.

Pretende-se realizar uma simulacao a escala laboratorial e trés a escala industrial,

gue envolverdo o desenvolvimento de c6édigos MATLAB distintos para cada simulagéo.
Assim, com este trabalho pretende-se:

— Analisar o impacte da temperatura (entre 15 a 45°C) e da velocidade de
escoamento (entre 4 e 7 cm/s) e concentracdo molar dos sais (entre 0,05 a 3,5
mol/L) em funcéo da temperatura nas propriedades do fluido sob sete cenarios de
operacao, utilizando uma célula plana de testes de fluxo cruzado, utilizada para
fazer testes de membranas em processos de Ol e para simular condi¢cbes
hidrodindmicas de mdédulos de membrana em espiral. Objetiva-se com esta
analise, estabelecer uma base experimental que suporte futuras simulacées em
larga escala e fornecer mais dados sobre a influéncia da temperatura na eficiéncia

de sistemas de Ol.

— Explorar a escala industrial, o impacte de variacbes das propriedades da
membrana e das condigbes operacionais no desempenho de um maddulo de
membrana e no desempenho global de um sistema de Ol, de forma a identificar
as condicdes operacionais que maximizem a taxa de recuperacdo e a area de
membrana necessaria, minimizando a concentragdo de sais no permeado.

Para isso, pretende-se simular uma unidade de dessalinizagdo do tipo LennRO
SW M500, uma unidade mével especifica para dessalinizagdo de agua do mar em
larga escala em contentor e capacidade maxima de 500 m®/dia, com membranas
LEN-SW30-400HRLE em espiral, compostas por poliamida e polipropileno como

material espacador de salmoura. A simulacao sera realizada de forma seccionada
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para capturar variacdes nas variaveis simuladas através de principios do fluxo e
balancos de massa. Parametros como fluxo de &gua e de soluto, concentragédo
sais na agua de alimentacao e no permeado, velocidade de escoamento, pressao
aplicada, taxa de recuperacdo de agua dessalinizada, entre outros, serédo
analisados a temperaturas entre 15 e 45°C para avaliar a influéncia de cada
variavel no desempenho da membrana e do sistema de Ol com um todo, ao longo

do processo de dessalinizacao.

— Realizar uma andlise do consumo especifico de energia (CEE) em funcdo da
pressdo e da concentragcdo de sais na dgua de entrada. Pretende-se variar a
pressdo de alimentacdo entre 50, 64 e 75 bar e concentracdes de alimentacéo
entre 10 e 50 g/L de forma a estabelecer condi¢cdes de operacdo que minimizem

o CEE, promovendo um sistema de dessalinizacdo energeticamente eficiente.

Com o desenvolvimento deste modelo matematico e a execucdo de simulacdes
desenvolvidas, pretende-se fornecer uma base solida para praticas de dessalinizacéo
mais eficientes, sustentaveis e economicamente viaveis, aplicaveis em contextos
industriais. Esta pesquisa ira contribuir para otimizar o desempenho, a recuperacgéo de
agua para consumo humano e a eficiéncia do sistema em termos de obtencéo de
solugbes, explorando a operacdo sob condi¢des industriais realistas e identificando

configuracdes que garantem uma operacao eficiente e otimizada.

Para além disso, no ambito deste trabalho e durante a sua execucéo, foi feita e
apresentada de uma comunicacéao oral na 11th International Conference on Sustainable
Solid Waste Management, realizada de 19 a 22 de junho de 2024 em Rhodes (Grécia),
com o titulo “Simulation of the performance of three desalination systems”, cujo resumo

e a apresentacdo sao mostrados no Anexo A.



1.3. Estrutura da dissertacao

O Trabalho Final de Mestrado é constituido por oito capitulos e anexos, sendo que
neste primeiro capitulo é realizada a introducgdo do trabalho, com um enquadramento

geral sobre o tema, apresentacdo dos objetivos pretendidos e a estrutura do trabalho.

No segundo capitulo é feita uma pequena abordagem as fontes e disponibilidade
de &gua no mundo e a escassez de 4gua sendo abordados os diversos processos de

dessalinizacdo de agua do mar, com uma breve contextualizacao histdrica.

No terceiro capitulo é feita uma analise comparativa entre 0s processos de
dessalinizacdo tendo em conta o desempenho de producdo, a concentracdo de
salmoura, 0s custos e gastos energéticos associados, bem como se introduz os
impactes ambientais decorrentes do processo de dessalinizacdo, homeadamente no
gue refere a estratégia de gestdo de residuos com destaque para a capacidade de

reducéo e/ou eliminac&o de salmoura.

No quarto capitulo é apresentada a importancia da modelacdo dos sistemas de
dessalinizacdo e estudos relevantes que serviram de base para a elaboracdo da

presente dissertagéo.

No quinto capitulo é apresentada a metodologia do trabalho, onde consta uma

modelacdo mateméatica e as simulagdes computacionais de um sistema de Ol.

No sexto capitulo é apresentada uma apresentacéo e discussdo dos resultados

obtidos das simulacdes realizadas.

No sétimo e oitavo capitulo sdo apresentadas as conclusdes do presente trabalho
e as perspetivas de investigacbes futuras a serem alcancadas em trabalhos

subsequentes.



2. Dessalinizacdo de agua do mar

2.1. Disponibilidade de Agua no planeta

A agua é um recurso indispensavel para a vida na Terra, contribuindo para
sustentar as fun¢des ecoldgicas e alcancar o crescimento sustentavel. E de elevada
importancia para diversas atividades humanas, tais como atividades industriais,
agricolas, domésticas e de producdo de energia, as quais dependem de quantidades
adequadas e de qualidade de agua. Este recurso constitui cerca de 70% do planeta
Terra (Abdelfattah, 2022; Gaio, 2016). No entanto, 97,5% da agua encontra-se nos
oceanos e mares na forma de agua do mar, a qual ndo é adequada para consumo
humano devido ao seu elevado teor de sais. Apenas 2,5% do total da agua no planeta
€ agua doce, sendo que somente 0,3% esta disponivel para varios fins humanos (Gaio,
2016; Sreedhar & Noh, 2021). Apenas 31,1% da 4gua doce esté no estado liquido, com
29,9% composta por agua subterranea, 0,3% em rios e lagos, e 0,9% na forma de
humidade do solo e pantanos, enquanto os restantes 68,9% estdo na forma de
glaciares. A distribuicdo global de agua no planeta é representada na Figura 2.1 (Gaio,
2016; Sreedhar & Noh, 2021).

Agua Doce

2,5 % Agua Subterrinea
29,9 %

(D

Solos e pantanos

f 0,9 %
Rios, lagos e lagoas

0,3%

=L

Agua Salgada
97,5 %

Gelo e neve
68,9 %

Figura 2.1- Distribuicdo da 4gua no planeta

(Adaptada de Gaio, 2016)

No entanto, embora os seres humanos necessitem de quantidades reduzidas de
agua para consumo e higiene, a disponibilidade de agua adequada para atender as suas

necessidades é bastante limitada (Abdelfattah, 2022). Atualmente, uma grande parte da
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populacdo mundial ndo consegue satisfazer essas necessidades basicas devido a falta
de acesso em quantidade e/ou qualidade aceitavel dos recursos hidricos disponiveis
(Abdelfattah, 2022; Van Vliet et al., 2017).

Porém, é importante salientar que a distribuicdo de a4gua para consumo humano
€ distinta no globo terrestre, existindo uma grande divergéncia da agua disponivel por
continente (Gaio, 2016; UN, 2023a).

Conforme evidenciado na Figura 2.2, é visivel que existem areas com maiores
reservas hidricas do que outras, havendo regides autossuficientes e outras com
guantidade limitada de agua para as necessidades da populacao. De acordo com 0s
dados mais recentes das Na¢oes Unidas, as regides mais afetadas em 2022 sdo a Africa
subsaariana, a Asia Central e o Sudoeste Asiatico, onde a falta de acesso a fontes de

agua potavel é mais prevalente (UN, 2023a).

Norte de Africa e Asia Ocidental 77%
Africa subsaariana 31%
Europa e América do Norte 94%
América Latina e Caraibas 75%
Asia Este e Sudeste 79%
Asia Central e sudoeste Asiatico 68%

Figura 2.2 - Situacao global dos servigos de 4gua potavel em 2022
(Adaptada de UN, 2023a)

A melhoria das fontes de abastecimento de agua é principalmente observada em
paises desenvolvidos. No entanto, existem disparidades dentro dos proprios paises,
entre diferentes classes sociais e entre areas rurais e urbanas (UN, 2022a). A
distribuicdo global do consumo de 4gua é dividida entre os setores da Agricultura,
Silvicultura e Pesca; Industria e Servigos. Estima-se que 23% da agua seja utilizada pela
Industria, 70% pela Agricultura e apenas 7% seja destinada ao consumo humano (Gaio,
2016). Assim, a disponibilidade e distribuicdo global de agua doce tém impacte direto

na evolucao das populacdes e no seu progresso enquanto sociedade (Guerreiro, 2009).

Segundo o Relatdrio dos Objetivos de Desenvolvimento Sustentavel de 2022, com

as taxas atuais de utilizacdo, em 2030 cerca de 1,6 mil milhdes de pessoas néo terdo



acesso a agua potavel gerida de forma segura, e mais de 733 milhdes de pessoas

viverdo em paises com niveis elevados e criticos de stress hidrico (UN, 2022hb).

Os impactes relativos a quantidade e qualidade da agua doce para consumo
humano, juntamente com o crescimento da populacdo mundial, o desenvolvimento
econdémico e a concentracdo populacional em areas densamente povoadas, ja sdo
evidentes em varias partes do mundo, tornando a escassez de agua um problema global
(Fayyaz et al., 2023; Silva et al., 2019; Sreedhar & Noh, 2021). Desse modo, 0 aumento
da procura de 4gua e a reducdo do seu abastecimento irdo agravar o stress hidrico no
futuro (Fayyaz et al., 2023; Silva et al., 2019).

Assim, garantir o0 acesso a agua para consumo € um dos principais desafios
enfrentados pela populacdo mundial atualmente. Isso requer um amplo investimento
econdmico em infraestruturas e uma abordagem de gestdo mais sustentavel, para lidar
com as crescentes incertezas relacionadas com as mudancas climaticas e desastres

naturais (Cruz-Pérez et al., 2022).

A Figura 2.3 representa o nivel de stress hidrico no mundo tendo em conta os
recursos de agua doce disponiveis, estimado como a raz&o entre a retirada total de 4gua
doce e os recursos de agua doce totais. Como é possivel observar, regides como o
norte de Africa, Asia ocidental, Asia Central e sudoeste Asiatico apresentam o0s
problemas mais criticos de stress hidrico, sendo que utilizam mais de 60 % dos recursos
hidricos disponiveis (UN, 2023b). Portanto, € previsto que nas proximas décadas o

numero de pessoas com falta de acesso a agua de qualidade aumente (UN, 2023b).

Australia e nova Zelandia ™ 6%

Norte de Africa e Asia Ocidental I 3494

Africa subsaariana == 6%
Europa e América do Norte s 12%
América Latina e Caraibas = 6%
Asia Este e Sudeste — 30%

Asia Central e sudoeste Asiatico I 719%

Figura 2.3 - Nivel de stress hidrico de agua doce no mundo em 2023
(Adaptada de UN, 2023b)



Com a crescente escassez de recursos de agua doce em todo o mundo, tornou-
se necessario mudar a tendéncia atual para garantir um ambiente sustentavel e uma
distribuicdo equitativa da agua, de modo a satisfazer todas as necessidades (Fayyaz et
al., 2023). Para isso, tém surgido tecnologias ndo convencionais para obtencéo de agua
doce, como a dessalinizacdo da agua do mar. Este método de tratamento de agua tem
sido reconhecido como uma solucdo importante e eficaz, capaz de aumentar o
abastecimento de 4gua e fornecer agua limpa e acessivel a milhdes de pessoas, devido
a sua ampla disponibilidade (Levy, 2008; Martinez-Alvarez et al., 2018; Shemer et al.,
2023; Shi et al., 2022; Sreedhar & Noh, 2021).

2.2. Contextualizacdo histoérica

A dessalinizacdo da agua do mar remonta as primeiras civiliza¢cdes, em que 0s
navegadores se inspiraram na natureza para resolver o problema da falta de 4gua para
consumo humano em viagens longas. Utilizavam a evaporagdo por aguecimento solar
da agua do mar em recipientes de latdo para separar o sal da agua (Villes et al., 2019;
Zolghadr-Asli et al., 2023).

Embora ndo haja certeza sobre a data exata do surgimento das tecnologias de
dessalinizacéo, muitos estudos indicam que a primeira central de dessalinizagéo térmica
foi construida em Malta em 1881 (Tan et al., 2022; Zolghadr-Asli et al., 2023). No
entanto, s6 em 1928 é que a industria da dessalinizacdo comecou a evoluir, com a
implementacdo da primeira central de dessalinizacdo para fins potaveis em Curacau,
uma ilha holandesa nas Caraibas, utilizando uma unidade de dessalinizagédo térmica
(Ophir, 1991).

No final da década de 1930, durante a Segunda Guerra Mundial, a necessidade
de ter acesso a fontes fiaveis de agua potavel em regides aridas tornou-se uma
prioridade (Zolghadr-Asli et al., 2023). Isso levou alguns paises, como a Arabia Saudita,
a investir nas primeiras instalacdes de dessalinizacdo como solu¢éo para combater a

escassez de agua potavel (Zolghadr-Asli et al., 2023).

Entre 1960 e 1970, na Califérnia, surgiu a primeira central de dessalinizacéo
comercial utilizando a tecnologia de OI, que rapidamente demonstrou resultados
promissores para substituir as unidades de tratamento por dessalinizacdo térmica
(Lattemann et al., 2010; Zolghadr-Asli et al., 2023).
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A medida que as necessidades de agua avancaram, a dessalinizacdo emergiu
como uma alternativa ndo convencional para recursos hidricos, levando regides com
problemas de escassez de agua a adotar essa tecnologia e a procurar constantemente
0S processos mais eficazes e eficientes até aos dias de hoje (Martinez-Alvarez et al.,
2018; Silva et al., 2019; Villes et al., 2019).

No entanto, embora as varias tecnologias de dessalinizacdo partilhem
semelhancgas, existem diferengas significativas que determinam a sua relevancia ao
longo do tempo. A Figura 2.4 destaca a evolucéo da industria da dessalinizagao ao longo

dos anos em todo o mundo.

a. 120 1 120 4 b r 20000
+ e Total

0 190z o L 17500

= 100 A lg
"’E 80 4 4— [
- 1 | 15000 N
3 S £
= 80 =
E 12500 2
N

= 40 =
Ia D
« 4 | L 1 =
N 2 - o 2
:5 <
s 0 - 7500 £
§ 40 1 1980 1985 1990 1995 2000 2005 2010 2015 2020 N §
e N =
= N + 5000

) N\ =]
= 5
& 20 1 L - : an
= Y L 2500 5
9

8 z
5] "N

Q o ARy an )

1960 1965 1970 1975 2010 2015

Centrais de dessalinizag¢ao 223 Centrais de dessaliniza¢ao em funcionamento
=== Capacidade de Dessalinizacdo - Capacidade operacional de Dessaliniza¢io

Figura 2.4 - Tendéncias na dessalinizacao global: a) nimero e capacidade de centrais de
Dessalinizacdo e b) capacidade operacional por tecnologia de dessalinizacéo
(Adaptada de Jones et al., 2019)

Como se pode observar, o numero de unidades de dessalinizacdo em operacgéo
tem aumentado consistentemente, e antes da década de 80, as tecnologias de
dessalinizacéo térmica, como a dessalinizacdo DME, FME e a compressao de vapor
(VC), eram predominantes (Zolghadr-Asli et al., 2023) No entanto, desde 2003 até aos
dias de hoje, as tecnologias de membrana, como os sistemas de Ol, ttm dominado o
mercado (Angelakis et al., 2021; Jones et al., 2019).

De acordo com a International Desalination Association (IDA, 2022), a nivel global,

existem mais de vinte mil centrais de dessalinizacdo em funcionamento, distribuidas por
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150 paises participantes, sendo a Ol a tecnologia dominante no mercado, com uma
guota de 88% nas centrais de dessalinizacdo em todo o mundo (Aljuwaisseri et al., 2023;
Jones et al., 2019; Vazquez & Orteu, 2022b; Villes et al., 2019). Analisando o Quadro
2.1, que demonstra 0 niUmero e a capacidade das centrais de dessalinizacdo por regido
geografica e por setor, verifica-se que aproximadamente metade da capacidade global
de dessalinizacdo esta concentrada na regido do Médio Oriente e Norte de Africa,
representando 47,5% do total, com a Arabia Saudita, os Emirados Arabes Unidos e o
Kuwait destacando-se como 0s principais produtores a nivel mundial. Na Europa, mais
de metade da capacidade de dessaliniza¢éo na Europa Ocidental é atribuida a Espanha.
Ja no Sul da Asia, Europa Oriental, Asia Central e Africa Subsaariana, a percentagem
€ menor, principalmente devido a presenca de instalacbes de pequena escala

destinadas a uso privado e industrial (Angelakis et al., 2021; Jones et al., 2019).

Quadro 2.1 - Nimero e capacidade global de centrais de dessalinizagdo operacionais por
regido e setor
(Adaptado de Jones et al., 2019)

NUmero de centrais Capacidade
de dessalinizacéo

(milhdo m3/d) (%)
Global 15 906 95,37 100

Regido geografica
Médio Oriente e Norte de Africa 4 826 45,32 47,5
Leste Asiatico e Pacifico 3 505 17,52 18,4
América do Norte 2341 11,34 11,9
Europa Ocidental 2 337 8,75 9,2
América Latina e Caraibas 1373 5,46 57
Sul da Asia 655 2,94 31
Europa Oriental e Asia Central 566 2,26 2,4
Africa Subsaariana 303 1,78 1,9

Setor

Municipal 6 055 59,39 62,3
Inddstria 7 757 28,8 30,2
Irrigacéo 395 1,69 1,8
Militar 412 0,59 0,6
Outros 1287 57 5,2
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2.3. Processos de dessalinizagéo

2.3.1. Nota introdutoria

A obtencdo de agua doce a partir de fontes hidricas como agua do mar, é
geralmente denominada de dessalinizacao (Abdelfattah, 2022; Elsaid et al., 2020; IDA,
2011; Sreedhar & Noh, 2021).

A dessalinizagéo é definida como um processo fisico-quimico no qual ocorre a
separacao dos sais e da agua através de uma unidade de dessalinizacdo, resultando
em agua para consumo humano com baixa concentracao de sais dissolvidos e salmoura
(Araujo, 2018; Villes et al., 2019). Este processo geralmente utiliza agua com elevada
salinidade, & qual é aplicada energia na forma de calor, eletricidade ou presséo
hidraulica. Isso resulta na producéo de 4gua dessalinizada e concentrado (salmoura),
convertendo assim agua salgada em agua para consumo, adequada para diversos fins
(Arauvjo, 2018; Elsaid et al., 2020).

Independentemente da tecnologia empregue no processo ou da fonte de agua
utilizada, existem etapas comuns em todas as estacdes de dessalinizacdo (Gaio, 2016).
A Figura 2.5 exibe uma linha de tratamento simplificada de um processo de

dessalinizacéo de 4gua do mar.

'f_:' Dessalinizagdo S @
@ Pré- | Pés- | . Aguapara
tratamento ® tratamento consumo
Captacgao de
agua do mar +
| ; |

Descarga de
subprodutos

Figura 2.5 - Linha de tratamento de dessalinizacéo de agua do mar
(Adaptada de Gaio, 2016)

Em qualquer tipo de tecnologia, primeiramente a agua € captada da fonte e
introduzida no sistema; em seguida, é necessario fazer um pré-tratamento da agua que,
geralmente consiste numa filtracdo e adicdo de compostos quimicos para inibir
precipitacbes, 0 crescimento bacteriano, remover impurezas maiores, como
sedimentos, particulas e organismos na unidade. Este passo é crucial para proteger 0os
equipamentos de dessalinizacdo (Araujo, 2018; Gaio, 2016; Kimura, 1995; Villes et al.,
2019).
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Posteriormente, ocorre o processo de dessalinizacdo numa unidade de
dessalinizacdo, um dispositivo complexo capaz de quebrar as forcas de atracdo entre
as moléculas de agua e os sais. Durante o processo de dessalinizagdo, a 4gua salgada
€ separada em duas correntes: uma de agua doce (permeado) e outra de salmoura
(concentrado de sal). A 4gua dessalinizada pode ser direcionada para um tratamento
adicional (pés-tratamento) de ajuste de alcalinidade e pH, restaurando as propriedades
essenciais da agua para consumo humano que foram removidas durante o processo
para eventual distribui¢cdo (Zander et al., 2008). Por outro lado, a salmoura é descartada
de volta ao oceano de forma controlada ou volta a entrar no sistema de tratamento
(Araujo, 2018; Gaio, 2016; Kimura, 1995; Villes et al., 2019). Por fim, a 4gua tratada é

distribuida até ao consumidor final.

De acordo com a Organizacdo Mundial de Saude (OMS), a 4gua distribuida na
rede publica deve cumprir requisitos estabelecidos por 6rgéos internacionais (Aradjo,
2018; Decreto-Lei n.° 69/2023 de 21 de Agosto, 2023). Neste contexto, a Diretiva (UE)
n.° 2020/2184, do Parlamento Europeu e do Conselho, de 16 de dezembro de 2020,
estabelece os requisitos minimos para a agua destinada ao consumo humano, exigindo
gue os Estados-Membros adotem medidas para garantir o cumprimento desses
requisitos, incluindo concentracbes de sais e caracteristicas quimicas, fisicas e
biolégicas (Decreto-Lei n.° 69/2023; PEC, 2020).

A concentragdo de sal na 4gua € indicada pela quantidade de sal dissolvido num
determinado volume de agua, expressa em partes por milhdo (ppm) ou em miligramas
por litro de Sélidos Dissolvidos Totais (SDT) (Gaio, 2016). Com base nos niveis de SDT,
a agua destinada ao abastecimento pode ser classificada como agua doce, com uma
salinidade inferior a 1 000 mg/L; &gua salobra de baixa salinidade, com concentracdes
entre 1 000 e 5 000 mg/L; &gua salobra com elevada salinidade, apresentando valores
de SDT entre 5 000 e 15 000 mg/L; e agua salgada, com valores situados entre 35 000
e 50 000 mg/L. A agua com niveis de salinidade superiores aos da agua salgada é
designada como salmoura, conforme representado no Quadro 2.2 (Araljo, 2018; Gaio,
2016; Monteiro, 2021).
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Quadro 2.2- Classificagdo da agua quanto a concentracao de SDT
(Adaptado de Gaio, 2016; Mcneely et al., 1979; Monteiro, 2021)

Designacao Concentracéo de SDT (mg/L)
Agua doce <1000
Agua salobra com baixa salinidade 1 000 -5 000
Agua salobra com elevada salinidade 5000 - 15 000
Agua salgada 35 000 — 50 000
Salmoura > 50 000

A dessalinizacao pode ser classificada de acordo com a tecnologia utilizada ou a
fonte de 4gua de alimentacdo. Quanto a tecnologia de dessalinizagéo, existem varias
tecnologias disponiveis e aplicadas em todo 0 mundo, que podem ser categorizadas em
processos de dessalinizacdo por membrana, térmicos e emergentes, conforme
evidenciado na Figura 2.6 (Elsaid et al., 2020).

Sistemas
térmicos
Flash Multiplos- ~ Osmose inversa (OI) i Hibridos
estagios (MSF)
Osmose direta (FO) = Troca ionica (EX)
_ Destilagao Miltiplos-
efeitos (MED
L ~ Extragdo licf.ido-
- Eletrodialise (ED) liquido (LLE)
Compessao a vapor
(TVC)
Nanofiltragao (NF) ~ Dessalinizagio por
congelamento (Frz)
Solar

Figura 2.6 - Classificacao das tecnologias de dessalinizagéo
(Adaptada de Angelakis et al., 2021 e Monteiro, 2021)

Nos sistemas térmicos, existem dois subgrupos: os ativados por extracdo e 0s

ativados por adi¢cdo, nos quais se incluem os sistemas de dessalinizacdo FME, o
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sistema DME e o sistema de dessalinizagdo VC. Por outro lado, nos sistemas de
dessalinizacdo por membranas ou sistemas ativados por pressdo, encontram-se 0s
sistemas de dessalinizacdo por Ol, os sistemas de dessalinizacdo por osmose direta
(FO), os sistemas de dessalinizacdo por eletrodidlise (ED) e os sistemas de
dessalinizacao por nanofiltracdo (NF) (Angelakis et al., 2021; Monteiro, 2021).

As principais tecnologias de dessalinizacéo sdo a Ol, a FME, DME e a ED, sendo
gue a sua utilizagdo na industria € heterogénea. De acordo com a Figura 2.7, que
representa a participacdo de cada tecnologia em 2016 e 2018, verifica-se que a Ol € a
tecnologia dominante em ambos os periodos, sendo responsavel por 65 e 69% das
instalacdes globais, respetivamente. Os processos de dessalinizacdo térmica, pelas
tecnologias FME e DME, ocupam a segunda e terceira posicao em termos de utilizacao,
embora a sua quota de mercado esteja a diminuir. A dessalinizacdo por ED mantém
uma pequena participacdo global na industria da dessalinizacdo. No entanto, a procura
por melhorias na eficiéncia destes processos impulsiona o surgimento de novas
tecnologias no mercado (Zolghadr-Asli et al., 2023).

= Osmose inversa (Ol) = Dessalinizagdo por multiplos efeitos (MED)
= Destilagido flash multi-estagio (MSF) Eletrodialise (ED)
= Outros

Figura 2.7 - Utilizag&o dos tipos de dessalinizacdo no mundo: a) 2016 e b) 2018
(Adaptada de Zolghadr-Asli et al., 2023)
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2.3.2. Térmica
2.3.2.1. Nota introdutoéria

A dessalinizacao térmica, também conhecida como destilacdo, é o método mais
antigo utilizado para obter agua para consumo humano a partir de agua salgada,
baseado no processo natural do ciclo hidrolégico, que utiliza calor para impulsionar a
vaporizagdo, sendo depois condensado para produzir agua doce (Araujo, 2018;
Ghernaout, 2020; Glosson, 2023). Neste processo, a agua salgada é aquecida até
atingir a temperatura de ebulicdo, transformando-se em vapor de agua, que é
posteriormente condensado e recolhido como agua potavel, quando arrefece (Aradjo,
2018; Elsaid et al., 2020; Gaio, 2016).

A evaporacdo requer temperaturas adequadas e a garantia da quantidade
necessaria de energia para manter o processo térmico (Araujo, 2018). Alguns sistemas
utilizam varios estagios para reduzir a quantidade de energia necessaria, através de
multiplas ebulicdes sucessivas, 0 que envolve a diminuicdo da pressao nas operacdes

subsequentes para baixar o ponto de ebulicdo da 4gua (Araujo, 2018; Gaio, 2016).

A dessalinizagdo térmica é amplamente utilizada no Médio Oriente, onde se
combina a dessalinizagdo da agua do mar com a geracao de energia, aproveitando
vapor de baixo custo para o processo de destilacdo (Elsaid et al., 2020; Wazeer et al.,
2021). Este método exige grandes quantidades de vapor e € menos comum fora desta
regido, devido a disponibilidade limitada de vapor residual nas centrais elétricas, que
ndo sao projetadas para esse fim. No Médio Oriente, a escassez de agua e a
abundancia de petréleo tornam este sistema mais frequente, destacando a dependéncia
do vapor como fonte principal para a producéo de eletricidade (Araujo, 2018; Voutchkov,
2012a).

Esta tecnologia continua a ser preferivel em condigbes especificas, como baixo
custo de energia, elevada salinidade e temperatura da 4gua de alimentacdo. E também
vantajosa quando associada a uma central de energia para a producado simultanea de

energia e agua, num processo conhecido como cogeracao (Ghernaout, 2020).

Todas as centrais de dessalinizacdo térmica apresentam cinco fluxos principais:
agua de alimentacéo, vapor requerido para a evaporacao da agua da fonte, agua de
arrefecimento para condensar o vapor de 4gua gerado na evaporagéo, agua destilada
de baixa salinidade e a salmoura com 0s sais e as impurezas separadas. As trés

tecnologias mais comuns séo a FME, DME e a VC, que diferem principalmente nas
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condicBes de temperatura e pressao para ferver a agua da fonte e gerar vapor de agua
(Voutchkov, 2012a).

2.3.2.2. Flash por multiplos estagios — FME

A dessalinizacdo da 4gua do mar pode ser realizada através do aumento da
temperatura ou da diminuicdo da pressdo. Quando a energia € dispendiosa, uma
alternativa eficiente é o método FME, que envolve a ebulicdo em estagios sucessivos,

controlando a pressao e a temperatura (Levy, 2008).

O método FME encontra-se difundido mundialmente, principalmente devido a sua
capacidade de recircular a salmoura, o que reduz o volume de agua de alimentagéo
necesséaria e contribui para a eficiéncia do sistema, minimizando a formagao de
incrustacbes em altas temperaturas (IDA, 2011). Além disso, destaca-se 0 uso de um
ejetor de jato de vapor para manter o vacuo adequado nas camaras de flash durante o
processo de dessalinizacdo térmica e para extrair gases ndo condensaveis libertados
no processo (IDA, 2011).

Este sistema requer principalmente energia térmica, mas também energia elétrica.
A energia térmica é utilizada para produzir vapor superaquecido para a evaporacao da
agua salgada, enquanto a energia elétrica é empregue para acionar diversos
equipamentos auxiliares, como sensores, bombas, ejetores de vacuo, entre outros
(Monteiro, 2021).

O Sistema FME envolve a passagem da &gua por camaras com pressfes
progressivamente mais baixas, onde ocorre a evaporacado e condensacao (IDA, 2011;
Levy, 2008). O vapor gerado a partir de caldeiras de alta pressao ¢é utilizado tanto para
produzir 4gua doce como para acionar turbinas geradoras de eletricidade, atendendo
simultaneamente as necessidades de agua e energia nas comunidades servidas (Gaio,
2016; IDA, 2011; Trieb & Sattler, 2013).

No processo de dessalinizacdo térmica representado na Figura 2.8, a agua é pré-
aquecida por vapor de baixa pressao a altas temperaturas, geralmente entre 90 a 120
°C, ocorrendo a transferéncia de calor com as camaras. Os tubos que transportam a
agua do mar atravessam as camaras, facilitando a condensacéo do vapor de agua no
interior e 0 pré-aquecimento da agua nos tubos (Elsaid et al., 2020; Villes et al., 2019).

Em seguida, a agua é pressurizada para o0 primeiro estdgio numa céamara de
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vaporiza¢do, onde ocorre a transformacao rapida em vapor de agua devido ao
fendmeno de "flash". O vapor resultante é conduzido para a parte superior, onde,
arrefecido pelo pré-aquecimento da agua do mar de entrada, contribui para a eficiéncia
econOmica do FME através da regeneracao de calor. Posteriormente, o vapor é
condensado e recolhido por tubagens intermédias, resultando num destilado que é

armazenado apds passar pelas camaras, paralelamente a salmoura (Gaio, 2016;
Khawaijia et al., 2008; Monteiro, 2021; Voutchkov, 2012a).

Vnpor da Descarbonizador Agua salgada quente
T caldeira Desaerador rejeitada Bomba
¢ H,50, o—— (;:
_|” Resfriamento da
— ¢ entrada de dgua
Agua de Ejetor
refrigeracio

Bomba de
30 de I
salmoura

Aquecimento a
vapor

Aquecedor de
salmoura

L 1
l Seciio de recuperagcio de calor Secio de rejeicio de calor
Condensado de Bomba de recirculagio de
volta a caldeira salmoura

Bomba de purga de
salmoura

Agua
dessalinizada

Figura 2.8 - Esquema de um sistema FME com recircula¢éo de salmoura
(Adaptada de IDA, 2011)

A salmoura concentra-se na parte inferior e avanga para o proximo estagio, onde
0 processo € repetido entre 19 a 28 vezes. A quantidade de vapor de agua formada
depende da pressdo mantida em cada etapa, e adicionar mais estagios melhora a
eficiéncia do processo ao aumentar a area de transferéncia de calor. No entanto, isso
também resulta em custos mais elevados (Gaio, 2016). Assim, a dessalinizacdo por
FME pode ser considerada um processo de circulacéo forcada, ja que a pressao impede
a evaporacdo da salmoura quente, proveniente de um estagio, até que esta passe para
outro estagio a uma temperatura inferior. O nimero de estagios desses sistemas varia
de acordo com as necessidades das instalacdes, podendo as grandes instalacdes ter

até quarenta estagios e produzirem entre 10 000 e 65 000 m®/dia (Monteiro, 2021).
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No processo FME, parte da 4gua pré-tratada € adicionada ao caudal de salmoura
recirculante para compensar o volume descarregado no ultimo estagio, conhecido como
purga de salmoura (IDA, 2011; Levy, 2008). No entanto, a maior parte da salmoura
resultante desse Ultimo estagio é recirculada para o estagio mais frio na seccao de
recuperacdo de calor (IDA, 2011; Levy, 2008). A por¢cdo remanescente pode ser
devolvida ao mar com riscos ambientais reduzidos, devido a rapida diluicdo nas massas
de agua, como ilustrado na Figura 2.8. A 4gua dessalinizada gerada passa por um
tratamento pos-evaporagdo, normalmente apresentando entre 2 a 10 ppm de SDT e é

posteriormente remineralizada (Gaio, 2016; Khawajia et al., 2008).

Por fim, € importante salientar que uma das limitagdes deste processo é o elevado
consumo de energia elétrica nos sistemas periféricos, como a bomba de recirculagcéo
da salmoura (IDA, 2011).

2.3.2.3. Multiplos efeitos - DME

A dessalinizagdo DME é uma das técnicas mais antigas dos sistemas térmicos
convencionais, conhecida pela sua eficiéncia termodinadmica, devido a capacidade de
ferver a agua a temperaturas mais baixas quando 0 processo ocorre a uma pressao
inferior & atmosférica, pela habilidade de lidar com agua de elevada salinidade, o que
permite a utilizacdo de menaos vapor e de menor quantidade de energia para produzir o
mesmo volume de agua (Araujo, 2018; Gaio, 2016; Glosson, 2023; Monteiro, 2021;
Voutchkov, 2012a).

O processo DME consiste em evaporar a agua salgada em varias etapas,
operando por intermédio de uma sequéncia de 2 a 16 evaporadores, chamados de
células, efeitos ou estagios, dispostos em série ou paralelo (Levy, 2008). ApGs o primeiro
efeito, ndo ha fornecimento adicional de calor, e 0 processo consiste em mdltiplas
ebulicdes da dgua que alimenta o sistema (Araujo, 2018; Gaio, 2016; Khawajia et al.,
2008).

No inicio do processo DME, a agua de alimentacdo entra no primeiro evaporador,
onde é aquecida até a temperatura de ebulicdo sob condicdes isotérmicas e isobaricas,
resultando em salmoura e vapor (Ben-Mansour & Al-Jabr, 2018; Ghernaout, 2020;
Monteiro, 2021). Apbés o0 pré-aguecimento, a agua é pressurizada por uma bomba e
pulverizada na superficie de um conjunto de tubos aquecidos por uma fonte de calor

externa, como uma caldeira ou vapor extraido de um ciclo combinado, para promover
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uma evaporacao rapida (Frantz & Seifert, 2015; Gaio, 2016; Monteiro, 2021). Uma parte
da agua é evaporada, entrando em ebulicdo ao absorver calor, enquanto o restante é
coletado na parte inferior mais fria da camara. (Gaio, 2016; Khawajia et al., 2008). O
vapor gerado é recuperado e utilizado como fonte de calor no evaporador seguinte, o
gue resulta em uma diminuicdo progressiva da pressdo ao longo do processo e huma
eficiente troca de calor, condensando posteriormente como 4gua pura (Frantz & Seifert,
2015; Gaio, 2016; Levy, 2008).

Na continuidade do processo DME, a salmoura resultante do primeiro efeito €
direcionada para o segundo efeito, onde ocorre mais evaporacao (Elsaid et al., 2020;
Ghernaout, 2020). Neste estagio, a salmoura € aquecida pelo vapor formado no primeiro
efeito, e o ciclo é repetido em cada efeito subsequente (Elsaid et al., 2020; Khawajia et
al., 2008). Esse ciclo repete-se até alcancgar os niveis desejados de concentracédo de
sais, conforme ilustrado na Figura 2.9 (Araudjo, 2018). Essa abordagem em cascata visa
otimizar a eficiéncia do processo e aproveitar ao maximo o calor gerado em estagios

anteriores.

Vapor Vapor

Agua de =———i
alimentagio _ﬁ

Vapor da
caldeira

—

Salmoura

Salmoura Salmoura

Agua fresca

=

condensada

Condensado
retornado a
caldeira

Figura 2.9 - Esquema de um processo DME
(Adaptada de IDA, 2011)

No ultimo estagio, a salmoura concentra-se na parte inferior dos evaporadores e
€ removida por bombas centrifugas e o vapor é condensado e coletado como agua
potavel, enquanto os gases ndo condensaveis sdo removidos por um ejetor de vacuo
(Ben-Mansour & Al-Jabr, 2018; Monteiro, 2021).
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O DME estéa disponivel em trés configuractes diferentes em relacédo ao tipo de
alimentacédo, que oferecem flexibilidade para atender a diferentes requisitos e condi¢cdes

especificas (Monteiro, 2021):

e Alimentagcdo Direta: A dgua de alimentag&o é introduzida diretamente no
primeiro efeito e o vapor resultante € utilizado nos estagios subsequentes.

e Alimentacdo Inversa: A 4gua de alimentacéo é introduzida no ultimo efeito,
sendo bombeada de volta para os efeitos anteriores e o vapor gerado em
cada efeito é utilizado para aquecer a agua de alimentacdo nos efeitos
seguintes.

¢ Alimentacéo Paralela: A 4gua de alimentacéo é distribuida em paralelo para
todos os efeitos que operam de forma independente, recebendo parte da
agua de alimentacao, e o vapor gerado em cada efeito é utilizado no estagio

seguinte.

2.3.3. Por membrana
2.3.3.1. Nota introdutéria

A dessalinizacdo por processos de membrana pode ser compreendida como um
processo de filtracdo baseada em gradientes de pressdo, que utiliza membranas
seletivas e semipermedaveis, capazes de diferenciar e separar os sais da agua,
resultando numa solucdo com baixa salinidade e salmoura (Alves, 2010; Araujo, 2018;
Elsaid et al., 2020; Gaio, 2016).

Os processos de membrana diferem entre si dependendo do grau de rejeicédo ou
passagem do soluto (Elsaid et al., 2020). As tecnologias mais comuns utilizadas para
esse proposito sdao a ED, a Ol e a NF (Alves, 2010; Glosson, 2023; Levy, 2008;
Voutchkov, 2012a).
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2.3.3.2. Eletrodialise — ED

O sistema ED é um processo de separacao eletroquimica dos minerais e da agua,
em que os ibes de uma solucdo aquosa salina sao transferidos sobre membranas
seletivas de ides, por intermédio de um potencial elétrico externo aplicado diretamente
a agua da fonte, conforme demonstrado na Figura 2.10 (Araujo, 2018; Levy, 2008;
Voutchkov, 2012a).

Agua de alimentagio =»|

Concentrado -LI l ] I

‘Anodo_[+]

4 44444 Membranaanions & & & & ¢ &

+ + + + + + Membranaanions + & & + + +

produzida

Concentrado <= = Efluente

Figura 2.10 - Esquema de um processo ED
(Adaptada de Gaio, 2016)

Para além de energia elétrica, utiliza um grande nimero (300 a 600 pares) de
membranas semipermeaveis e seletivas de ibes negativos (anibes) ou ibes positivos
(catiBes), que estdo organizadas de forma alternada (com uma membrana seletiva dos
anides, seguida por uma membrana seletiva de catides) (Alves, 2010; Gaio, 2016). Cada
par de membranas é isolado por espagadores concentrados para evitar aderéncia e
direcionar o fluido dessalinizado, e em paralelo, o processo cria células diluidas (com
agua dessalinizada) e células concentradas (com salmoura) (Araujo, 2018; Elsaid et al.,
2020; Voutchkov, 2012b). Sintetizando, a energia elétrica é aplicada para facilitar a
migracdo seletiva de ides, resultando em agua dessalinizada na célula diluida e

salmoura concentrada na célula concentrada (Voutchkov, 2012a).

7

Esta tecnologia é considerada eficaz. No entanto, enfrenta o desafio da
acumulacéo de ides nos elétrodos quando as membranas operam sempre ha mesma

direcdo, causando incrustacfes que demandam limpezas frequentes para manter a
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eficiéncia (Gaio, 2016). Uma solucéo pratica € a inversdo periddica da polaridade dos
elétrodos, conhecida como Eletrodialise Inversa (EDR), realizada normalmente a cada
duas a quatro vezes por hora (Gaio, 2016). Essa técnica evita a necessidade constante
de limpeza dos elétrodos, aumentando a vida Gtil dos mesmos e permitindo a limpeza
das membranas sendo amplamente adotada em sistemas ED comercialmente

disponiveis (Voutchkov, 2012a).

A EDR representa um avanco significativo na ED, operando de maneira
semelhante, mas com elétrodos invertidos e polaridades intermitentes. Essa inversao
de polaridade atrai ides em dire¢édo oposta, promovendo a troca dos canais de salmoura
e produto (Elsaid et al., 2020; Katz, 1979). A EDR compartilha caracteristicas comuns
com a ED, como a capacidade de tratamento de agua de baixa qualidade, resisténcia a
incrustacgéo, tolerancia ao cloro, autolimpeza, alta recuperacao, requisitos reduzidos de
pré-tratamento e durabilidade. Contudo, apresenta um consumo de energia
relativamente alto, associado a eletricidade utilizada nesses sistemas (Campione et al.,
2018; Elsaid et al., 2020; Jones et al., 2019).

2.3.3.3. Osmose inversa - Ol

Atualmente, a Ol é o método mais amplamente utilizado em escala global para a
producao de agua para consumo humano a partir de 4gua salgada, representando 69%
do total de agua dessalinizada no mundo (Jones et al., 2019; Tigrine et al., 2016). Este
método destaca-se pelo seu custo relativamente baixo, menor consumo energético,
flexibilidade de capacidade e adaptabilidade a uma ampla faixa de salinidade, em
comparagdo com 0s processos térmicos (Aljuwaisseri et al., 2023; Levy, 2008; Tigrine
et al., 2016). Essa preferéncia reflete-se na sua eficacia, eficiéncia e viabilidade
econbmica em comparacdo com outras tecnologias de dessalinizacao (Elsaid et al.,
2020).

O processo de Ol ocorre naturalmente quando a agua se desloca para o lado com
uma solucdo mais concentrada para equilibrar as concentracdes das duas solucdes
(Gaio, 2016; Monteiro, 2021). Ja o processo de Ol, é baseado na aplicagdo de uma
presséo elevada externa, superior a pressdo osmoética através de uma bomba, numa
solugdo com grande concentracao de sais contra uma membrana semipermedével que
retém todas as particulas de determinada dimensdo (Glosson, 2023; Levy, 2008;

Omerspabhic et al., 2022; Villes et al., 2019). Nesse processo, a agua de alimentagao
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(entrada) é forcada a atravessar a membrana em dire¢cdo ao meio com menor
concentracdo de sal, enquanto os sais, microrganismos e outras impurezas ficam

retidos, produzindo 4gua dessalinizada (Osman et al., 2024).

A Ol é composto por cinco subsistemas conforme ilustrado na Figura 2.11,
nomeadamente (Alves, 2010; Levy, 2008; Osman et al., 2024; Shemer et al., 2023):

¢ Unidade de pré-tratamento;

o Bomba de alta pressao;

e Modulo de membrana ou unidade membranar;
o Pos-tratamento de permeado;

o Descarga de Salmoura.

Moédulo de
) Bomba de membrana
Agua de alta pressio Pés-tratamento
alimentagio _l_l_

f\gua para
consumo
humano

Pré-tratamento

Descarga de
salmoura

Figura 2.11 - Esquema de uma instala¢éo de Ol
(Adaptada de IDA, 2011)

Neste processo, em primeiro lugar € necessario extrair agua da origem através de
um mecanismo de captacao (Shemer et al., 2023). Posteriormente, é realizado um pré-
tratamento que pode incluir a triagem da agua de alimentacdo, filtracdo,
coagulacgaoffloculacdo, ajuste de pH, cloragem, ultrafiltracdo e microfiltracdo (Alves,
2010; Osman et al., 2024). Esta etapa tem como objetivo remover e reduzir os niveis de
sélidos suspensos (SS), impurezas e microrganismos, com vista a minimizar as
incrustacbes na membrana associadas ao processo de captacdo da agua (Aradjo, 2018;
Osman et al., 2024; Shemer et al., 2023; Shen, 2022).

Em seguida, inicia-se o0 processo de dessalinizagdo, no qual a agua de
alimentacdo, submetida a alta presséo, percorre membranas individuais conectadas em
sequéncia ou em paralelo dentro de uma estrutura cilindrica pressurizada. Nessa
estrutura, denominada de médulo, as membranas e um material de suporte poroso
estdo dispostos em camadas alternadas, enroladas de forma compacta (Alves, 2010;
Ludwig, 2022).
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Cada mddulo é composto por camadas em espiral que incluem uma camada para
a circulagcdo da agua e da salmoura, uma membrana de Ol que separa 0s sais, € uma
camada porosa que transporta a 4gua dessalinizada para o centro, onde € recolocada
num tubo especifico (Alves, 2010; Aradjo, 2018; Gaio, 2016; Mechell & Lesikar, 2010).
Isso permite que a agua dessalinizada flua para o centro da membrana e escoe para o

exterior através de um dreno espiral ho centro do médulo, conforme a Figura 2.12.

7

O concentrado é subsequentemente retido, contribuindo para a formacgéo de

salmoura concentrada na cAmara de alimentacdo (Glosson, 2023; Villes et al., 2019).

Agua de alimentagéo
P g G

Membrana

_ camada por onde Camada porosa que transporta a dgua dessalinizada
agua de alimentagéo Membrana

e salmoura circulam —

/

« Agua salina de
« alimentagao
-—

Camada por onde agua de alimentagao
e salmoura circulam —
/
Salmoura ou
concentrado .—

Agua
dessalinizada -

Salmouraou «—
concentrado

Figura 2.12 - Mddulo de membrana de Ol em espiral
(Adaptada de Gaio, 2016)

Por fim, pode efetuar-se o pés-tratamento da agua produzida, no qual, o permeado
€ sujeito a ajustes de pH, desinfe¢do para controlar o crescimento microbiano, aeracao
para remover sulfeto de hidrogénio e desgaseificacdo de diéxido de carbono, visando
atender aos padrfes estabelecidos na legislacao para a agua de consumo, juntamente

com a gestao da salmoura (Alves, 2010; Osman et al., 2024).

As membranas de Ol podem ser classificadas de acordo com a estrutura
(simétricas e assimétricas), com a forma (planas, tubulares, de fibra oca), com a carga
superficial (neutras, catidnicas e anidnicas), com a composi¢cado quimica (organicas e
inorganicas), com a morfologia (lisas e rugosas), com a hatureza (integrais e compostas

por camada fina) e com a pressao (baixa, média e alta pressao) (Alves, 2010).

O processo Ol pode ser de estagio Unico, duplo ou triplo, ou seja, pode consistir
num sistema de um, dois ou trés estagios. Num sistema de um Unico estagio, produz-

se agua doce (permeado) e rejeita-se salmoura simultaneamente. Nos sistemas com
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dois e trés estagios, o permeado do primeiro estagio é usado no segundo estagio para
aumentar a remoc¢do de solutos, assim como o concentrado que passa para etapas
subsequentes para aumentar a taxa de recuperacgéo de dgua. Dessa forma, quanto mais
etapas o sistema tiver, maior serd sua taxa de recuperacdo. Isso ocorre porque, a
medida que o permeado é extraido da agua de alimentag&o, a velocidade do fluido

diminui gradualmente (Zhang, 2015).

Uma das principais vantagens da dessaliniza¢do por Ol é a sua eficiéncia, uma
vez que demanda menos energia em comparacdo com a maioria dos métodos de
dessalinizacdo, além de prescindir de transformagfes quimicas ou biol6gicas,
dependendo exclusivamente das dimensdes dos poros para alterar a seletividade da
agua (Glosson, 2023). Além disso, diversos estudos destacam que as membranas de
Ol reduzem significativamente os SDT, metais pesados, microplasticos, virus, bactérias
e outros contaminantes dissolvidos (Shemer et al., 2023). A capacidade do sistema para
tratar 4gua de alimentagdo com SDT também é elevada, com a recuperacdo de agua
dessalinizada variando entre 30 a 50% do volume total introduzido no sistema (Levy,
2008).

No entanto, a dessalinizacdo por Ol apresenta uma das principais desvantagens
ao gerar uma quantidade consideravel de salmoura, o que pode resultar em impactes
ambientais negativos quando ndo tratada ou descartada adequadamente (Glosson,
2023). Além disso, o sistema demonstra ineficacia em operar como uma tecnologia
independente para o tratamento de salmoura (Omerspahic et al., 2022). O sistema
depende da pressdo, o que requer uma quantidade consideravel de energia,
influenciada principalmente por varias condigfes operacionais, como a salinidade da
agua de entrada, a infraestrutura de admissdo e descarga e a taxa de recuperagéo
(Shen, 2022; Osman et al., 2024; Zaman et al., 2022).
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2.3.4. Por sistemas Hibridos (OI/FME)

No passado, as centrais de dessalinizacdo eram fundamentadas exclusivamente
em tecnologias como FME, DME ou Ol. Contudo, recentemente, é dada maior atengéo
a integracdo de diversos processos de dessalinizacdo num uUnico local, ou seja, em
sistemas hibridos. Este enfoque visa maximizar a recuperacdo de agua, reduzindo a
descarga de salmoura e 0s requisitos energéticos, o que consequentemente, diminui os
custos (Elsaid et al., 2020; Helal, 2012).

A hibridizacdo pode ocorrer de forma homogénea, utilizando tecnologias de
dessalinizacdo semelhantes, como membrana ou térmica, ou de forma heterogénea,
combinando duas tecnologias distintas, como membrana com processos térmicos como
o FME ou DME. Desta forma é possivel explorar as melhores caracteristicas de cada
tecnologia para produtos de diferentes qualidades, cuja escolha depende das condi¢des
locais e dos requisitos de energia/agua (Al-Mutaz, 2005; Elsaid et al., 2020).

Um dos sistemas hibridos mais estudados € o OI-FME, um sistema que faz com
gue o fluido rejeitado saia da secdo de rejeicdo de calor de uma central FME
aproveitando o vapor residual do pré-aquecimento da agua, alimentando a central Ol,

oferecendo a combinacéo ideal dos recursos dos dois processos (Al-Mutaz, 2005).

O sistema hibrido de dessalinizacdo OI-FME tem sido extensivamente estudado
por Helal et al. (2004) para demonstrar a sua eficacia e os diversos beneficios da
combinacdo dessas tecnologias em diferentes esquemas. Este estudo revelou que o
custo da agua produzida por FME poderia ser reduzido em 17 a 24% por meio desses
esquemas hibridos. Devido ao alto consumo de energia, tanto na dessalinizacéo Ol
guanto na dessalinizagdo FME, a maioria dos estudos recentes concentra-se na
integracdo dessas técnicas com sistemas movidos a energia (Elsaid et al., 2020). Por
exemplo, Khan e Orfi (2021) conduziram pesquisas na dessalinizacdo associada a
energia nuclear, avaliando detalhadamente diferentes combinac¢des de sistemas Ol,
DME e FME e desenvolveram um modelo de simulacdo para calcular e avaliar os
impactes socioeconémicos e ambientais de um sistema de dessalinizacao nuclear (He
et al., 2022; Khan & Orfi, 2021; Wazeer et al., 2021). Kuenstle et al. (1983) propuseram
um sistema combinado de OI-FME e central de energia, e concluiram que esse sistema
combinado tem custos de producao de dgua mais baixos do que um Unico sistema FME,
comprovando a superioridade desse sistema em termos de taxa de dessalinizacéo,

producédo de agua doce e conservacgao de energia (He et al., 2022; Kuenstle etal., 1983).
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O design hibrido combina as vantagens da destilacdo, com alto desempenho na
remocdo de sal, menor necessidade de energia das membranas, reduz custos de
energia e operacionais e a substituicAo das membranas ao reutilizar instalagbes

compartilhadas, em comparagcéo com tecnologias independentes (Al-Mutaz, 2005).

Aproveita ainda a eficiéncia sazonal do Ol, otimizando-o para temperaturas mais
elevadas e compensando variacdes na temperatura de alimentacdo ao utilizar 4gua do
mar de arrefecimento do estégio de rejei¢cdo do sistema de FME como alimentagéo para
o sistema OIl, mantendo um nivel ideal de temperatura (IDA, 2011). Adicionalmente,
aumenta a produtividade do Ol devido ao aumento da temperatura da agua de
alimentacéo, que reduz a viscosidade da solucdo e aumenta a taxa de permeacao e de

recuperacao da agua através da membrana (Al-Mutaz & Ghunaimi, 2001).
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3. Comparacéo entre os processos de dessalinizacao

3.1. Desempenho de producao

Para avaliar o desempenho de um sistema de dessalinizagdo, é necessario
considerar varios parametros. Os principais séo: as concentracdes de sais permitidas
na agua de entrada, 0s consumos de energia e 0s custos econémicos da producéo de
agua para consumo humano. Estes critérios sdo essenciais para determinar a eficacia

e viabilidade do processo de dessalinizacao.

O Quadro 3.1 apresenta uma comparacao das tecnologias de dessalinizagéo
mencionadas anteriormente, com o objetivo de avaliar qual sistema oferece o melhor

custo-beneficio e eficiéncia em larga escala.

De acordo com o Quadro 3.1, verifica-se que todas as tecnologias de
dessalinizacdo térmica produzem &gua com baixa salinidade e reduzido teor de
patégenos, bem como de outros contaminantes, como boro, brometos e compostos
organicos. No entanto, estas tecnologias apresentam baixas taxas de recuperacdo e
requerem altas temperaturas da 4gua de alimentacao, além de um consumo energético
extremamente elevado (Elsaid et al., 2020; Voutchkov, 2012a). Entre elas, a técnica de
Dessalinizacdo DME destaca-se por ser mais eficiente do ponto de vista termodinamico
em comparacdo com a dessalinizacdo FME. O processo DME opera, geralmente, a
temperaturas mais baixas, com a temperatura maxima do concentrado de salmoura a
variar entre 55 e 70°C, o que resulta num maior indice de eficiéncia e numa menor

exigéncia energética (Ghernaout, 2020; Voutchkov, 2012a).
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Quadro 3.1 - Desempenho das principais técnicas de dessalinizacao

Tipo de energia Térmica Membrana | Hibrido Ref.
Processo FME DME Ol OI/FME
Capacidade de 600 (Chnggifésléozzo 12 3
producao por <76 000 - <20 000 72 000 ' o
unidade (m¥d) 30 000 Mohammed e Alkhafaja,
2023; Thi et al., 2021)
Consumo de . )
energia térmica 7,5-12 4-7 - - (=l e.t S 202
(KWh/m?) Mayor, n.d.; Mohammed
e Alkhafaja, 2023;
Consumo de Monteiro, 2021; Thi et
energia elétrica 1,5-6 1,5-4 2,59 - al., 2021)
(KWh/m?)
(Chebli et al., 2023; He
Temperatura de i a i et al., 2022; Mohammed
operacéo (°C) ey " A, I e Alkhafaja, 2023; Thi et
al., 2021)
Custos
operacionais (.?Lei% %%% 0,54-0,81 ~0,9
(€/m3/d) ' ' (Mohammed e Alkhafaja,
Custo do 2023)
investimento 11?3(;‘; fggl 842-1404 -
(€/m3/d)
(Chebli et al., 2023; He
et al., 2022; Kesieme et
Custo unitario de 0,48- 0,48- N al., 2013; Mohammed e
oroducdo (€/m?) | 1,58 094 | 048052 | ~0.62 Alkhafaja, 2023;
Monteiro, 2021; Thi et
al., 2021)
Valor max. de (Chebli et al., 2023;
emissdes de CO:2 24 19,2 8,6 - Monteiro, 2021; Thi et
(kg CO2/m3) al., 2021)
(Chebli et al., 2023; He
et al., 2022; Kesieme et
N N . al., 2013; Mayor, n.d,
SDT (ppm) 10 10 200-500 Até 200 Medeiros, 2021:
Mohammed e Alkhafaja,
2023; Thi et al., 2021)
NUmero de
. 19-28 4-31 NA NA
estagios " d
Temp. max. da (i Ewer, (e
90-120 55-70 45 -
salmoura (°C)
Requisitos de . . :
N Simples Exigente (Medeiros, 2021)
operagao
Taxa de (Kesieme et al., 2013;
~ 10-25 23-33 20-50 35 Mayor, n.d.; Medeiros,
recuperacao (%) 2021)

Temperatura ambiente
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Apesar das suas vantagens, o sistema DME enfrenta desafios como a incrustacéo
nos tubos de transferéncia de calor, o que pode implicar elevados custos de
manutencédo, superiores aos do sistema FME (Ghernaout, 2020). Por outro lado, o DME
inclui um sistema de reciclagem de salmoura, que permite a introducao de agua mais
guente nas fases iniciais do processo. Esta caracteristica reduz o volume de agua de
alimentacdo necessaria a entrada do sistema e, consequentemente, diminui 0 consumo

energético (Monteiro, 2021).

A principal diferenca entre os processos DME e FME reside na forma como o
vapor é gerado (Voutchkov, 2012a).

No que diz respeito aos processos de membrana, a eletrodidlise (ED) € uma
técnica eficaz para a dessalinizacdo de aguas salobras. No entanto, quando aplicada a
agua salgada, o processo torna-se consideravelmente mais caro devido ao elevado
consumo energético, tornando o seu custo superior ao dos outros métodos disponiveis
(Levy, 2008).

Existem ainda algumas diferencas técnicas entre os processos Ol e FME. O FME
consome o dobro de agua que o OIl. Em termos de consumo de energia, enquanto o Ol
nao consome energia térmica, o FME requer uma grande quantidade de energia, com
custos elevados se esta nao for extraida de uma turbina a vapor. Além disso, o FME
requer um volume e area maiores em comparacao com o Ol (Al-Mutaz, 2005). Por outro
lado, a taxa de reposicdo limitada na Ol traduz-se em pequenas quantidades de
produtos quimicos anti-incrustantes necessarias; a Ol oferece flexibilidade para atender
a diversas proporc@es de dgua e energia, mantendo a maxima eficiéncia do processo e
os problemas de corrosdo sdo menores no Ol do que no FME. Como tal as diferencas
ressaltam as vantagens do Ol sobre o FME em diversos aspetos técnicos e operacionais
(Al-Mutaz, 2005).

O processo hibrido OI-FME, conforme descrito por Al-Mutaz (2005), oferece
mais vantagens que qualquer uns dos processos quando realizados de forma
independente. Primeiramente, o CAPEX do sistema combinado de OI-FME pode ser
reduzido, pois utiliza uma Unica entrada de agua do mar. Isso permite a mistura com
agua produzida pelo Ol, reduzindo a temperatura da agua produzida pelo FME. Além
disso, o pré-aquecimento da agua de alimentacdo do Ol aumenta significativamente a
recuperacao. Outro beneficio € que um processo de Ol de estdgio Unico pode ser
empregado, possibilitando a extensédo da vida util da membrana de Ol e uma reducédo

de quase 40% no custo anual de substituicio da membrana. Ademais, a producéo de
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energia elétrica da central FME pode ser utilizada de maneira eficiente na central Ol,
diminuindo assim a produgéo liquida de energia para exportacdo. Essas vantagens
tornam o processo hibrido de dessalinizacao-energia Ol-FME uma opc¢ao atraente para

fornecimento de agua para consumo humano em diversos locais (Al-Mutaz, 2005)

Os custos de producéo de agua dessalinizada tém vindo a diminuir ao longo dos
anos, devido a varios fatores, como a reducéo dos precos dos equipamentos, menor
consumo de energia, otimizacéo do processo e acumulacdo de experiéncia ao longo do
tempo, mesmo perante a tendéncia de aumento dos precos dos combustiveis fésseis
(Reddy & Ghaffour, 2007; Santos, 2013). Esta reducao € também resultado do continuo
esforco de varias organizacbes e empresas, atraidas pela expansdo do mercado, ha
melhoria das tecnologias de dessalinizacdo mais competitivas, visando diminuir os
custos. A diminuicdo dos custos da dessalinizacdo, especialmente nas ultimas duas
décadas, esta associada aos avancgos tecnoldgicos nos processos por membranas, na
recuperacao de energia e a redugéo dos precos das membranas e nas melhorias nos
materiais, inovacdes nos processos e aumento da concorréncia Nnos processos térmicos
(Ghaffour et al., 2013; Reddy & Ghaffour, 2007). Apesar de alguns processos de
dessalinizacdo ainda serem relativamente dispendiosos em comparacdo com o
tratamento convencional de agua para consumo humano, o custo da dessalinizagéo
esta a diminuir (Santos, 2013).

Séo utilizados diversos modelos com o objetivo de estimar o custo de producéo
de 4gua dessalinizada. Para realizar uma analise econdmica no setor da dessalinizacao,
€ necessario considerar diversos parametros técnicos e econémicos, tais como como
custo de capital, energia, capacidade da instalagdo, produtos quimicos, tipo de
processo, agua de alimentacao, disponibilidade energética, pré-tratamento, eliminagéo

de salmoura, entre outros (Gaio, 2016; Mohammed & Alkhafaja, 2023).

Os custos associados ao fornecimento de agua dessalinizada incluem os custos
de capital (CAPEX) e os custos de operacao e manutencado (OPEX). O CAPEX exprime
as despesas de capital das centrais de dessalinizacdo, que englobam a construcdo de
infraestrutura, unidades operacionais, unidades de apoio, unidades de pré-tratamento e
todos os acessorios, fornecimento de energia, as entradas de agua de alimentacao e as
saidas de residuos salinos e de agua doce tratada (Ghernaout, 2020; Huehmer et al.,
2011; Mohammed & Alkhafaja, 2023). O OPEX referem-se aos custos relacionados com
a operacao, manutencao, custo anual de méo de obra e substituicdo de pecas das

centrais de dessalinizagdo (Mohammed & Alkhafaja, 2023). O custo total é calculado
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anualmente para cada metro cubico e compreende todas as despesas operacionais, de

capital e os custos periodicos (Ghaffour et al., 2013; Mohammed & Alkhafaja, 2023).

O custo da agua dessalinizada, obtida por diferentes processos, varia conforme
as caracteristicas especificas de cada local e depende de véarios parametros (Ghaffour
et al., 2013; Mohammed and Alkhafaja, 2023; Santos, 2013; Yuan and Tol, 2004). Estes
parametros tém um impacte significativo tanto no CAPEX como nos custos de operacao
e manutenc¢éo das instalacdes, sendo, por isso, cruciais na selecdo da tecnologia de
dessalinizacdo mais adequada para uma determinada regido (Mohammed & Alkhafaja,

2023). Os principais parametros que influenciam o custo da dessalinizacéo incluem:

e Custo operacionais e de manutencdo: A manutencdo e substituicdo de
membranas, equipamentos, produtos quimicos e outros consumiveis utilizados no
processo afetam diretamente os custos de operacdo e manutencdo (O&M) das
instalagbes de dessalinizacdo, estando relacionados com o tipo de processo
utilizado, conforme ilustrado na Figura 3.1. O CAPEX e OPEX variam entre as
operacoes de dessalinizagdo, como evidenciado no Quadro 3.1. E notdrio que o
CAPEX e as fontes de energia sdo 0s mais preponderantes e, conseguentemente
e afetam diretamente os processos de dessaliniza¢do da 4gua. Outros custos tém
um impacte menor no custo das técnicas de dessalinizacdo (Ghaffour et al., 2013;
Mohammed & Alkhafaja, 2023; Santos, 2013).

a) b)
Substitui¢io das
Operacio e manutengéio Energia elétrica membranas
2% 10% 5%

Energia elétrica
Operagio e 37%,
manutencio

17%

Custos fixos

2%

\\ N

Energia térmica

Mio de obra \ 0% Custos fixos .\"’{m’io de obra
6% 37% 4%
= Energia elétrica = Energia térmica = Méo de obra
Coustos fixos u Operaciio e manutengio u Substitui¢do das membranas

Figura 3.1 — Distribuicao dos custos da agua dessalinizada em: a) FME e b) Ol
(Adaptada de Cooley et al., 2006; Ihm et al., 2016; Mohammed e Alkhafaja, 2023; Santos,
2013)
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o Custo Energético: O custo energético desempenha um papel crucial no custo
total da dessalinizagdo. Existe uma clara necessidade de reduzir os custos
associados a este processo, 0 que tem levado ao interesse em utilizar fontes de
energia mais econdémicas para produzir agua potavel (Mohammed and Alkhafaja,
2023).

A energia empregue na dessalinizacdo representa uma parte substancial dos
custos operacionais, oscilando entre um ter¢co e mais de metade do custo total
de producéao (Cooley et al., 2006; Mohammed and Alkhafaja, 2023). Nas centrais
térmicas de dessalinizagdo, 0 consumo energético é ainda mais proeminente,
uma vez gque necessitam de uma quantidade consideravel de energia térmica
nos evaporadores e de eletricidade, que atua como fonte secundaria para as
bombas. Embora as centrais térmicas sejam mais eficazes na remocao de sais
na dgua de alimentacdo em comparagao com a dessalinizagdo por membranas,
0 seu custo é superior, conforme evidenciado no Quadro 3.1 (Antonyan, 2019;
Mohammed & Alkhafaja, 2023). Por outro lado, as centrais que empregam filtros
de membranas dispensam a energia térmica, mas consomem eletricidade em
todas as suas unidades (Antonyan, 2019).

No Quadro 3.1, observa-se que o custo da energia operacional para o0 processo
de Ol é o mais favoravel, embora o custo global de producéo seja praticamente
equivalente ao de outras técnicas de dessalinizacdo. Este facto deve-se aos
encargos relacionados com a substituicAo e manutencdo peridédica das
membranas (Al-Karaghouli & Kazmerski, 2013; Mohammed & Alkhafaja, 2023)

e Disponibilidade de energia elétrica;

e Processo de dessalinizacdo e capacidade da instalacdo: O custo de
investimento varia consideravelmente entre as tecnologias de membrana e
térmicas. Para instalacdes com igual capacidade de producgéo, 0s processos
térmicos requerem mais espaco e utilizam materiais e equipamentos mais
dispendiosos em comparagdo com 0S processos por membrana, além de
consumirem mais energia. Além disso, requerem uma maior gquantidade de
produtos quimicos para prevenir problemas como incrustacfes e corrosao (Levy,
2008). Nao obstante, o destilado produzido pelos processos térmicos apresenta
melhor qualidade, independentemente da salinidade da agua de alimentacéo.
Em geral, quanto maior a capacidade da instalacdo, menor o custo de
investimento e o custo total da agua produzida por metro cubico (Karagiannis &
Soldatos, 2008; Santos, 2013).
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e Localizagao geogréfica e caracteristicas especificas do local: A selecdo do
local apropriado para instalar uma unidade de dessalinizacdo e as suas
condi¢Bes sado cruciais e terdo um impacte direto no custo da dessalinizacéo da
agua, especialmente no que diz respeito a captacdo e elevacdo da agua
(Ghaffour et al., 2013; Santos, 2013). No entanto, a diversidade de pre¢os, como
a disponibilidade, quantidade e qualidade da 4gua, proximidade dos utilizadores
finais, custos ambientais e energéticos sdo outros elementos que podem
contribuir para 0 aumento ou a reducgéo dos custos de cada processo (The World

Bank, 2012).

e Qualidade da agua de alimentacdo e da agua dessalinizada: As
necessidades energéticas e, consequentemente, 0s custos econdémicos variam
conforme o tipo de 4gua de alimentagéo, especialmente se esta requerer uma
preparacdo prévia complexa (Ghaffour et al., 2013; Santos, 2013; Van Vliet et
al., 2017). Segundo Jones et al., em tecnologias de membrana, quando a agua
de alimentacdo tem baixa salinidade, necessita de menos pressédo do que 0s
tipos de dgua com alta salinidade, resultando em menor consumo de energia por
unidade de agua produzida, o que se traduz em custos de investimento
substancialmente mais baixos (Jones et al., 2019).

Um pré-tratamento inadequado também pode originar problemas de incrustagéo
nas membranas, diminuindo a sua durabilidade e aumentando os custos de
operacdo e manutencdo, podendo mesmo suspender temporariamente o
processo. Da mesma forma, o pés-tratamento pode afetar os custos iniciais e

operacionais das instala¢fes (Ghaffour et al., 2013).

¢ Tipo de sistema de rejeicdo dos efluentes: O tratamento da salmoura € uma
das principais limitagbes no processo de dessalinizacdo, representando uma
proporg¢éao significativa dos custos do processo (5 a 33%) (M. Ahmed & Anwar,
2012; Elsaid et al., 2020; Jones et al., 2019). Assim, é fundamental quantificar
o volume de salmoura produzido nas centrais de dessalinizagéo, a fim de avaliar

0S potenciais custos ambientais e econdmicos associados (Jones et al., 2019).

e Fonte de Energia: A dessalinizacdo exige uma quantidade significativa de
energia, predominantemente proveniente de fontes ndo renovaveis, como géas
e petréleo. No entanto, é possivel utilizar fontes de energia renovaveis, como a
ellica, hidrica, solar e geotérmica. O uso de energias renovaveis é

especialmente viavel em areas remotas, onde ha escassez de agua para
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consumo humano e falta de acesso a fontes de energia convencionais, como
as centrais térmicas (El-Ghonemy, 2012).

Apesar de ser uma alternativa ambientalmente sustentavel, o recurso a energias
renovaveis implica um aumento consideravel no custo de producdo da agua
dessalinizada, devido aos elevados investimentos iniciais e aos custos de
manutencao associados. Dependendo da dimenséo da instalacao e do tipo de
sistema de energia renovavel adotado, o custo de producéo pode chegar a
aproximadamente 12 €/m3. No entanto, os beneficios ambientais, como a
reducdo da emisséo de gases de efeito de estufa (GEE) e a menor dependéncia
de combustiveis fosseis, podem justificar este aumento de custo (Karagiannis &
Soldatos, 2008; Santos, 2013).

O Quadro 3.2 apresenta uma comparacao dos custos de producdo de agua

potavel com base no tipo de energia utilizado.

Quadro 3.2 - Tipos de fontes de energia e custos de agua produzida
(Adaptado de Karagiannis e Soldatos, 2008; Santos, 2013)

Tipo de fonte de energia Custo (€/m?)
Convencional 0,41-2,31
Fotovoltaica 3,63-10,34
Edlica 1,15-5,77
Solar 4,06-9,23

Sistemas Hibridos: As unidades de dessalinizacdo podem utilizar sistemas
hibridos para aumentar a eficiéncia e produtividade, reduzindo os custos de
producédo e o consumo energético associado ao processo de dessalinizacao (Al-
Mutaz, 2005; Gaio, 2016; The World Bank, 2012). Estes sistemas s&o
especialmente recomendados em locais com oscilacdes significativas na procura
por agua e energia (Ghaffour et al., 2013). As vantagens do design hibrido
incluem a reducéo dos custos energéticos e dos custos devido a reutilizacdo de
instalacdes partilhadas de agua de refrigeracdo, agua de alimentacdo ou vapor
(Al-Mutaz, 2005). Ghaffour et al. (2013) exemplificou uma central com
capacidade de producdo de 150 000 m®/d, combinando o Ol e FME/DME,
obtendo um beneficio econdémico de cerca de 3,1 milhdes de €/ano. Em qualquer
caso, considerar um sistema hibrido é vantajoso, uma vez que a eliminacdo do
segundo estagio reduz o CAPEX e diminui os custos de substituicdo de

membranas e de energia (Al-Mutaz, 2005).
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Conclui-se, portanto, que o custo € um fator crucial no processo de dessalinizacéo.
Pelo que, atualmente, se torna necessario tornar as tecnologias de dessalinizacdo mais
acessiveis e com menor custo, aumentando assim a viabilidade no mundo, uma vez
gue, devido aos custos relativamente elevados, a dessalinizacdo € concentrada em

paises desenvolvidos com capacidades economicas (Jones et al., 2019).

3.2. Impactes ambientais

3.2.1. Nota introdutéria

A dessalinizagdo, como qualquer outro processo industrial, possui impactes
ambientais (IA) que necessitam de ser compreendidos, quantificados e mitigados,
dependendo do processo adotado, da eficiéncia da instalacdo e do tipo de 4gua de
alimentagcédo (Khawajia et al., 2008; Santos, 2013). Esses impactes incluem efeitos
relacionados a construcao e operacao das instalacdes, como a ocupacgédo das linhas
costeiras, a retirada de grandes volumes de agua do ambiente marinho, as emissdes de
produtos quimicos toxicos e a descarga de residuos no meio ambiente, além dos
impactes indiretos decorrentes do uso intensivo de energia (Cooley et al., 2006; Elsaid
et al., 2020; Santos, 2013). Em particular, as descargas de salmoura séo consideradas
um dos principais impactes ambientais da dessalinizacdo, podendo afetar a qualidade
da agua costeira e a vida marinha. As emissbes de GEE estdo relacionadas com a

elevada demanda energética dos processos de dessalinizacéo (Elsaid et al., 2020).

Em geral, as atividades antrépicas poluem o ambiente marinho costeiro, alterando
as propriedades fisico-quimicas do mesmo e resultando em alteragcbes nas

comunidades marinhas (Omerspahic et al., 2022).

3.2.2. Associados a captacdo de agua em ambiente marinho

A estrutura e os caudais de uma central de dessalinizacéo séo determinantes para
0s impactes ambientais no oceano (Haddad et al., 2018). A instalacéo da central envolve
trés tubulagcbes essenciais: uma para a captacdo de agua do mar, cujo caudal de
entrada afeta diretamente o ambiente, nomeadamente através do arrastamento de
organismos marinhos; uma segunda para a descarga da salmoura no oceano; e uma
terceira que liga a estacdo de tratamento ao restante sistema de distribuicdo de agua
(Haddad et al., 2018).
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Os sistemas de captacdo de agua, especialmente em centrais costeiras que
operam com grandes volumes de dgua do mar, podem causar impactes ambientais e
ecoldgicos significativos (Santos, 2013). Um dos principais problemas da captacao de
grandes volumes esta relacionado com o arrastamento e a morte de organismos
marinhos, incluindo peixes, aves e invertebrados, devido a suc¢édo nas tubulacbes de
entrada. Pequenos organismos passam pelas grelhas de filtragem e acabam por morrer

durante o processo (Santos, 2013; Shemer et al., 2023).

A decomposicgdo destes organismos no ambiente marinho pode reduzir os niveis
de oxigénio na agua, especialmente nas areas proximas ao ponto de descarga,
aumentando a pressao sobre 0s ecossistemas locais (Cooley et al., 2006; Santos, 2013;
Sommariva et al., 2004). A guantidade de organismos afetados varia de acordo com o
volume e a velocidade da &dgua captada, bem como com a aplicacdo de medidas de
mitigacdo (M. Ahmed & Anwar, 2012; Cooley et al., 2006; Shemer et al., 2023). Sistemas
de captacdo em aberto tendem a ter um impacte mais significativo, agravado por

variagdes sazonais nas migracdes e no crescimento dos organismos (Pankratz, 2015).

Os projetos de captacdo de agua devem ser adaptados a cada localidade,
considerando fatores como as caracteristicas fisicas do local, dados meteorolégicos,
ecossistema marinho, e o risco de incrustacdes e poluicdo (Shemer et al., 2023). Para
mitigar os impactes ambientais, podem ser implementadas medidas como barreiras
fisicas, sistemas de desvio, e bombas de rotacdo varidvel para ajustar o caudal em
momentos criticos. Além disso, posicionar os tubos de captacdo em areas de baixa
produtividade biolégica, com filtros, minimiza o impacte sobre a fauna marinha (Cooley
et al., 2006; Shemer et al., 2023).

Pocos de captagcdo submersos, como galerias de infiltracdo e pocos horizontais e
verticais na praia, sdo alternativas aos sistemas de captacdo em aberto. Utilizando a
areia como filtro natural, estes pocos reduzem ou eliminam o arrastamento de
organismos marinhos, além de diminuir a necessidade de produtos quimicos no pré-
tratamento, tornando-se uma solucdo mais sustentavel, tanto ambiental quanto
economicamente. No entanto, a capacidade destes pocos € limitada, variando entre 380

e 5 700 m®/dia por poco (Santos, 2013; Sommariva et al., 2004).
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3.2.3. Associados a descarga de Salmoura

A eliminacdo de salmoura € a maior preocupacdo para a dessalinizacao,
representando riscos significativos para os ecossistemas (Shemer et al., 2023). Em
geral, a salmoura apresenta o dobro da concentracdo de sal em comparacdo com a
4gua do mar (35 g/L), e tem uma producéo diaria de aproximadamente 142 milhGes m3,
0 que corresponde a mais de 50% da producdo total de agua dessalinizada (Fontana et
al., 2023; Jones et al., 2019; Khan & Orfi, 2021). Este volume significativo de salmoura
€ inevitavel na dessalinizacdo da agua do mar e € frequentemente descartado nos
oceanos e mares, tendo impactes negativos no ambiente circundante e na sua
biodiversidade, bem como leva a encargos financeiros significativos (Elsaid et al.,
2020).

A descarga de salmoura pode ter graves impactes no ambiente, visto que,
aumenta a salinidade dos meios aquaticos que a recebem; tem impacte na vida marinha
local; pode libertar substancias nocivas injetadas durante o pré-tratamento e limpeza;
pode conter metais pesados da corrosao dos sistemas, como o cobre (Cu), niquel (Ni)
e ferro (Fe); pode levar a efeitos sobre os aquiferos locais, entre outros (Chebli et al.,
2023; Elsaid et al., 2020; Fayyaz et al., 2023; Ghernaout, 2020; Haddad et al., 2018;
Omerspabhic et al., 2022; Thi et al., 2021; Villes et al., 2019).

O grau de impacte ambiental causado pela descarga de salmoura € influenciado
por varios parametros, tais como salinidade, temperatura, pH, densidade, produtos
guimicos residuais, subprodutos de reacdes, qualidade e quantidade de entrada,
processo de dessalinizagdo, da taxa de diluicdo, das propriedades fisicas, quimicas e
biolégicas do corpo de agua recetor, do método de descarga e da presenca de metais
pesados (Elsaid et al., 2020; Liu et al., 2018; Mannan et al., 2019, 2019; Omerspahic et
al., 2022; Shemer et al., 2023).

A descarga de salmoura das instalacdes de dessalinizacdo pode ocorrer de varias
formas, incluindo descarga em aguas superficiais, injecdo em pogos profundos,
descargas para 0 esgoto, em lagoas de evaporacéo, aplicacdes na terra e tecnologias
de tecnologias de descarga zero liquidos (DZL) (Mavukkandy et al., 2019). Mais de 90%
das instalac6es de dessalinizacdo de 4gua do mar preferem a abordagem de descarga
de aguas superficiais em corpos de agua abertos, devido a proximidade entre a central
de dessalinizacdo e o mar (Ahmad & Baddour, 2014; Koch & Missimer, 2016; Mansour
et al., 2017; Omerspahic et al., 2022).
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No Quadro 3.3 encontram-se representados os principios de todos os métodos de

descarga de salmoura, bem como as suas vantagens e desvantagens.

Quadro 3.3 - Comparacgéo de métodos de descarga de salmoura

(Adaptado de Elsaid et al., 2020; Khan & Orfi, 2021; Lennetech, 2018; Omerspabhic et al., 2022)

Metodo de Principio Vantagens Desvantagens
descarga P g g
Injecdo em Injecdo em profundidade Aplicivel para
po¢os por offshore ou por riser estacOes de
profundos | yertical onde a salmoura, dessalinizag&o nas ] -
. o Possivel poluicao
posteriormente sobe e zonas do interior; .
. A de aguas
depois desce devido a sua Custos moderados; «
. . . subterréneas
flutuabilidade negativa, Baixo consumo de
dispersando-se no fundo energia; minimiza o
do mar impacte ambiental
Aplicacéo De facil Elevada pegada
naterra L L implementacéo e ecoldgica e
Aplicacao para irrigagdo de . L .
manutencgao; custos; limitado as
culturas tolerantes ao sal b ~ .
Utilizac&o na costa e estacBes mais
no interior pequenas
Lagoas de Limitado a
evaporacao | Evapora de forma continua . caudais de
) ~ Aplicavel para o
enquanto 0s sais se vao L salmoura
interior ou zona .
acumulando no fundo do . reduzidos;
costeira
lago elevada pegada
ecolégica e custo
Descarga Limitado a
em esgotos . Baixos custos de estacbes mais
Diretamente para um e :
. utilizagéo e baixo pequenas com
sistema de esgotos : .
consumo de energia baixo caudal de
salmoura
Descarga a Pode ser aplicado a Efeito negativo
superficie Descarga préximo da qualquer escala; Boa sobre o
costa, acumulando agua relacdo custo- ecossistema
salgada altamente beneficio para aquatico;

concentrada na area

elevadas taxas de
salmoura

Procedimentos de
licenga complexos

A densidade dos efluentes € um parametro critico em relagdo aos aspetos

ambientais, uma vez que, o descarte direto da salmoura de dessalinizacdo pode criar

um sistema estratificado no fundo do mar devido a sua maior densidade, afetando os

organismos marinhos desde o ponto de descarga até o fundo (Fontana et al., 2023;

Omerspahic et al., 2022).
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No caso dos efluentes das centrais de processos por membranas, por possuirem
maior densidade que a dgua do mar, acabam depositados ao longo do fundo do mar e
préximo a linha de costa, devido a elevada salinidade e concentracdo de produtos
guimicos, impactando os organismos marinhos. Por outro lado, os efluentes das centrais
térmicas normalmente flutuam, afetando assim 0s organismos mais superficiais
(Dawoud, 2012). No entanto, a vulnerabilidade desses organismos as mudancas de
salinidade é determinada por fatores-chave, como ondas, correntes, a profundidade da
coluna de &gua que determinam a extensdo da area geografica afetada, a sua
capacidade de regulacéo da pressdo osmética e a mobilidade, variando entre espécies

(Marcovecchio et al., 2015; Omerspabhic et al., 2022).

Organismos marinhos maveis, por exemplo, conseguem adaptar-se a mudancas
ambientais, migrando para areas mais favoraveis. Contudo, organismos como as ervas
marinhas sofrem com o aumento do teor de nitrogénio e reducdo da atividade
enzimatica, especialmente em areas proximas a descarga, onde a salinidade € mais
elevada, podendo resultar em consequéncias prejudiciais, interferindo nos processos

fisiologicos e comportamentais dos organismos (Omerspabhic et al., 2022).

A qualidade da salmoura é influenciada pela composi¢éao da agua de alimentacao,
e pela sua salinidade, pela remocéo de sal pelas membranas de dessalinizacdo, pelo
pré-tratamento e pelo processo de dessaliniza¢do (Hashim & Hajjaj, 2005; Omerspahic
et al., 2022). Por sua vez, a quantidade de salmoura produzida varia de acordo com a
capacidade da central de dessalinizacdo e com a taxa de recuperacédo, que representa
a percentagem de dgua doce em relacéo ao caudal de entrada de agua de alimentacéo
(Lennetech, 2018).

Assim, uma agua de alimentagdo com maior salinidade resultard em salmoura
mais concentrada se a taxa de recuperacdo de dgua permanecer constante. Ou seja,
guanto maior for a qualidade da agua de alimentacdo, mais aumentara a taxa de
recuperacao, levando a uma salmoura gerada menos concentrada (Jones et al., 2019;
Omerspabhic et al., 2022).

No que diz respeito a temperatura da salmoura, 0s impactes negativos sao
relevantes principalmente em instalages de dessalinizagéo que utilizam o processo de
destilacao térmica, visto que a temperatura € normalmente elevada, o que prejudica 0s
organismos marinhos nas proximidades das areas de descarga quando lancada
diretamente no mar (Glosson, 2023). Na regido do Golfo, por exemplo, segundo Dawoud

(2012), por se tratar de uma regido onde coexistem muitas centrais de dessalinizacao
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térmicas, a temperatura da Agua aumenta entre 7 e 8°C acima das condi¢cdes normais,
0 que pode ser fatal para a vida marinha e causar mudancas duradouras na composicao

e abundéancia das espécies na area de descarga (Dawoud, 2012; Santos, 2013).

Cada sistema de dessalinizagao possui niveis admissiveis de salinidade distintos,
0s quais sdo exclusivamente determinados pela agua de alimentacdo. A Figura 3.2
ilustra a a capacidade das tecnologias de dessalinizacdo em relacdo a salinidade

admitida na 4gua de alimentacdo e na agua dessalinizada.
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Figura 3.2 - Capacidade de producédo dos diversos sistemas de dessalinizacéo
(Adaptada de Saavedra et al., 2021; Youssef et al., 2014)

Como referido anteriormente no capitulo 2.1, a agua para consumo humano deve

ter uma concentracdo SDT inferior a 200 ppm (ou mg/L) (Gaio, 2016 e Monteiro, 2021).

A analise da Figura 3.2 revela que a tecnologia de dessalinizacdo FME é capaz
de lidar com 4gua de alimentagdo com a maior salinidade e produzir &gua com a menor
salinidade. Isso deve-se ao seu alto indice de converséo entre a salinidade da agua de
entrada e a 4gua produzida, admitindo uma salinidade de até 70 000 ppm, tornando-se
assim a mais eficiente entre as tecnologias térmicas nesse aspeto (Youssef etal., 2014).
Essa eficiéncia é atribuida principalmente a sua capacidade de recirculagéo da salmoura
(IDA, 2011). Relativamente aos principais sistemas de membranas, destacam-se 0s
sistemas Ol e FO, que conseguem processar agua com até 45 000 ppm e produzir agua

com apenas 10 e 6 ppm, respetivamente, assim como o sistema térmico DME.

Em suma, a dessalinizacdo térmica é adequada para situacdes com agua de

alimentagéo de alta salinidade, temperatura elevada e baixa qualidade. Por outro lado,
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a dessalinizacdo por membrana apresenta vantagens como menor consumo de energia
e, consequentemente, menor custo, além de ser adequada para uma ampla gama de

salinidades na 4gua de alimentacao (Ghernaout, 2020).

3.2.4. Indiretos associados ao consumo intensivo de energia

A energia desempenha um papel critico nos custos da dessalinizagcdo, uma vez
gue as instalacdes desse setor demandam quantidades substanciais de energia, seja
na forma de calor e/ou eletricidade, principalmente proveniente de fontes ndo renovaveis
(Elsaid et al., 2020). Tal cenario pode contribuir para impactes ambientais adversos,
como as alteracdes climaticas devido & emissao de GEE e a reducdo das reservas de
combustiveis fésseis (Al-Mutaz, 2005; Elsaid et al., 2020; Santos, 2013).

O elevado consumo energético na industria de dessalinizagdo também esta
associado a poluicdo do ar, resultante das emissdes de CO,, NOx, SOx e material

particulado, consequéncias da demanda energética (Elsaid et al., 2020).

Estudos conduzidos por Becker et al. (2010), e por Raluy et al.(2005) salientaram
gue as necessidades energéticas e as emissbes de GEE variam conforme a tecnologia
de dessalinizagdo utilizada, sendo mais pronunciadas nos processos térmicos.
Adicionalmente, evidenciam que a reducdo do consumo energético tem um impacte
direto na diminuicdo das emissfes de GEE e o aproveitamento do calor residual para
0s processos de dessalinizacdo térmica também demonstraram ter um efeito
significativo na reducéo dessas emissdes (Becker et al., 2010; Elsaid et al., 2020; Raluy
et al., 2005).

Em paises do Conselho de Cooperacao do Golfo, o setor de producao de agua é
0 segundo maior emissor de CO», logo apds o setor petrolifero (Dawoud, 2012). O
aumento da producado de energia elétrica para atender a demanda das instalacGes de
dessalinizacdo resulta em impactes ambientais indiretos, incluindo a poluicdo do ar

devido a queima de combustiveis fosseis (Santos, 2013).

Estudos realizados por Tarnacki et al. (2012), e por Raluy et al. (2005), analisaram
as emissdes gasosas associadas a diferentes tecnologias de dessalinizacdo em paises
europeus, que possuem distintas redes elétricas e integracéo de energias renovaveis.
O estudo de Raluy et al. (2005), analisou os efeitos do uso de diferentes combinacfes

de energia da rede em paises europeus com diferentes dependéncias de fontes de
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energia. Os resultados demonstraram que as emissdes foram significativamente
menores em paises com menor dependéncia de combustiveis fésseis, como é o caso
de Portugal e Franca, conforme exibido no Quadro 3.4 (Elsaid et al., 2020; Raluy et al.,
2005; Tarnacki et al., 2012).

Quadro 3.4 - Emissdes de GEE em Portugal e Franca de 4gua dessalinizada
(Adaptado de Raluy et al, 2005 e Elsaid et al, 2020)

Pais Tecnologia CO: NOx SOx Particulas
g (kg/m?3) (g/md) (g/md) (g/md)
Portugal FME 3,27 7,76 27,52 3,21
DME 1,76 4,16 22,70 1,61
Ol 3,08 7,32 23,81 3,26
Franca FME 0,71 1,69 7,92 0,63
DME 0,48 1,21 12,68 0,31
Ol 0,51 1,28 3,71 0,65

Jia et al. (2019) investigaram ainda os impactes ambientais associados as
emissbes de GEE e concluiram que as tecnologias de base térmica, tém emissfes de
GEE muito superiores as tecnologias por membrana (Jia et al., 2019). Como se pode
verificar, ao considerar tanto o consumo de energia como as emissdes de COy, a

tecnologia da membrana é das melhores opc¢des (Chebli et al., 2023).

Nos ultimos anos, tém sido empreendidos esforgos significativos para mitigar
esses impactes, englobando investigacbes sobre o aproveitamento de energias
renovaveis, aprimoramento da eficiéncia dos processos e implementacdo de novas
tecnologias com menos emissdes de GEE (Elsaid et al., 2020; Santos, 2013; Younos,
2005). Assim, tem-se observado uma tendéncia promissora no sentido da adoc¢ao de
tecnologias sustentaveis para a dessaliniza¢do, como a energia solar e edlica, as quais

apresentam menor impacte ambiental (Villes et al., 2019).
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3.2.5. Gestao de salmoura

O descarte da salmoura, apresenta graves riscos ambientais, uma vez que, na
maioria dos casos, a salmoura nao recebe tratamento adequado antes de ser lancada
no oceano ou no solo. Métodos comuns como a introducao direta no mar, a inje¢cdo em
pocos profundos ou a descarga em esgotos podem provocar sérios danos ao ambiente
(Glosson, 2023). Este cenario levanta duas questdes fundamentais: o que fazer com a

salmoura rejeitada e como geri-la de forma eficiente.

Uma abordagem inovadora para enfrentar estes desafios € o conceito de
Descarga Zero Liquidos (DZL), que visa maximizar a producdo de agua para consumo
humano de alta qualidade, reduzindo ao minimo os residuos liquidos gerados
(Mavukkandy et al.,, 2019; Omerspahic et al., 2022). A DZL ndo sO permite a
recuperacdo de grandes volumes de &gua, como também transforma a salmoura
concentrada em materiais Uteis, como sais comprimidos em estado sélido, com taxas
de recuperacdo de 95% a 99%. Desta forma, € possivel valorizar os concentrados
eliminados no processo, reduzindo significativamente o impacte ambiental (Mustafa et
al., 2022).

A gestdo sustentavel da salmoura passa pela adog¢do de medidas que garantam
a eliminacdo segura da salmoura e das substancias toxicas associadas, geradas nos
processos de dessalinizacdo e limitem o volume gerado ou, idealmente, o eliminem

completamente (Mavukkandy et al., 2019; Omerspahic et al., 2022).

Sistemas hibridos de dessaliniza¢do sdo uma solucao promissora, pois permitem
a recuperacao de maiores quantidades de 4gua, levando a uma reducédo do volume de
salmoura, atingindo a saturacdo ou até mesmo superando-a (Fontana et al., 2023;
Ghernaout, 2020; Omerspabhic et al., 2022; Vazquez & Orteu, 2022). Até ao momento,
0 método mais utilizado para a eliminacdo da salmoura tem sido a dispersao eficiente
através de emissarios, mas com o aumento global do ndmero de centrais de
dessalinizacéo, surge a necessidade de explorar métodos mais eficientes que permitam
a recuperacdo de agua e sais de forma segura e ambientalmente sustentavel,
aproveitando ainda o potencial econémico deste subproduto (Levy, 2021; Neto et al.,
2011; Vazquez & Orteu, 2022).

Neste contexto, a mineracdo de salmoura emerge como uma alternativa
promissora, uma vez que, a agua do mar contém uma vasta gama de i6es valiosos,

como magnésio (Mg), célcio (Ca), boro, sulfato, estréncio, carbonato de célcio, cloreto
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de sédio e bromo, que podem ser recuperados e utilizados (Bardi, 2010; Fontana et al.,
2023; Omerspabhic et al., 2022). Esta recuperacéo de materiais ndo so6 valoriza recursos
gue seriam descartados, como também aumenta a sustentabilidade dos processos de

dessalinizagao.

Este processo envolve tanto a valorizac¢ao interna, com a reutilizacdo da salmoura
nas proprias centrais de dessalinizacdo, como a valorizacdo externa, aplicando os
materiais recuperados em diversas indastrias, como a alimentar, cosmética,
farmacéutica, agricola e de construcdo (Fontana et al.,, 2023; Ghernaout, 2020;
Lennetech, 2018; Levy, 2008; Sitabule & Buckley, 2023).

Conforme exibido na Figura 3.3, o processo de dessalinizacdo com valorizagéo
integrada permite a recuperacdo de compostos valiosos presentes na salmoura,

promovendo a sustentabilidade e a eficiéncia dos sistemas de dessalinizagéo.

Agua de alimentagio ‘ Dessalinizacdo - Agua doce

[}

Descargas de salmoura pe-s--sseseseees Salmoura (Ca?", Na*, K, CI-, SO,*, HCO*)
Valorizagdo
Precipitagdo-cristalizagio Extragdo por solvente, Processos integrados
Mg(OH), adsor¢do, eletrdlise Compostos de Mg ¢
Compostos de Mg outros sais (CaCO,,
NaCl,...)

Figura 3.3 - Esquema do processo de dessalinizacdo com valorizacao
(Adaptada de Fontana et al., 2023)

Entre os ibes presentes na salmoura, o0 Mg € de particular interesse, sendo
classificado pela Unido Europeia como uma das matérias-primas mais criticas, devido
ao risco de interrup¢do no seu fornecimento e a sua importancia economica (COM,
2020; Fontana et al., 2023).

Das técnicas mais impactantes destaca-se a precipitacao-cristalizacéo,
cristalizacdo eutéctica por congelamento (que envolve o congelamento da salmoura até
a temperatura de cristalizacdo), extracdo com solvente, eletrdlise, adsorcdo e outros
processos integrados (Fontana et al., 2023). No entanto, a precipitacdo/cristalizacéo é
amplamente reconhecida como a técnica predominante, devido a sua aplicabilidade a
temperatura ambiente e as elevadas taxas de recuperacéo, variando entre 95% e 100%
(Zhang et al., 2022).
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Ahmad et al. (2019) realizaram um estudo para avaliar o desempenho da
precipitacdo de Mg, Ca, boro, sulfato e estréncio a partir da salmoura rejeitada de duas
centrais de dessalinizacdo de Ol de agua do mar do Golfo Pérsico em condi¢des de
funcionamento 6timas para a precipitacdo de minerais da salmoura com elevada
eficiéncia, revelando resultados promissores para a extragdo mineira em grande escala,

com recuperacdes de minerais acima dos 70% (M. Ahmad et al., 2019).

7

Adicionalmente, é relevante contemplar a exploragdo da energia potencial da
salmoura por meio de tecnologias que aproveitam o gradiente osmético entre a
salmoura e uma solucdo pouco salina para a geracao de energia (Fontana et al., 2023).
Esse processo pode contribuir para diluir a salmoura descarregada no mar, reduzindo
assim seu impacte ambiental negativo no ecossistema marinho (Akram et al., 2013;
Fontana et al., 2023; Shemer et al., 2023; Tedesco et al., 2016).

Assim, um dos principais desafios esta em desenvolver alternativas inovadoras
para a gestdo da salmoura, que integrem baixo consumo de energia e permitam a
extracdo eficiente de minerais com elevado teor salino, contribuindo tanto para a
sustentabilidade ambiental quanto para o aproveitamento econdémico dos subprodutos

da dessalinizacao (Vazquez & Orteu, 2022).
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4. Introducdo a modelacéo da dessalinizacéao

Neste capitulo é apresentada a importancia da modelacdo dos sistemas de
dessalinizacdo e estudos relevantes que serviram de base para a elaboracdo da

presente dissertacao.

A modelacdo e a simulac&o de sistemas de dessalinizagcdo desempenham um
papel crucial no desenvolvimento de centrais de dessalinizacdo. Este processo envolve
a utilizacdo de equacbGes matematicas para descrever os resultados experimentais, e
reduzir a necessidade de experimentagéo, bem como no tempo e nos custos associados
a dessalinizacdo (Mohammed and Alkhafaja, 2023; Ncube and Inambao, 2021). No
entanto, este procedimento depende de parametros de entrada que sao influenciados
pelas condi¢cdes operacionais especificas de cada sistema (Romo et al., 2024).
Diversas técnicas de modelacao sao aplicadas para estabelecer relagbes matematicas
entre os diferentes parametros, com pacotes de software (Ncube & Inambao, 2021).
Assim, torna-se essencial realizar um levantamento dos modelos e softwares utilizados

na literatura para garantir uma abordagem adequada na pesquisa.

Oh et al. (2009) desenvolveram um modelo computacional simplificado com base
na teoria de DS modificada e em multiplos mecanismos de incrustacao. O objetivo era
otimizar o projeto do processo de dessalinizacédo, levando em consideragdo diversas
condi¢des operacionais. Para isso, utilizaram o software ROSA 6.1 para gerar dados e
prever parametros como a pressao de alimentacao, o CEE, a concentracao de boro no
permeado e o SDT no destilado. O modelo considerou fatores intrinsecos de transporte
de solvente e solutos, como sal e boro. Os resultados indicaram que o modelo tem a
capacidade de prever qualguer parametro operacional, independentemente do tipo de
membrana utilizada, desde que sejam ajustados adequadamente parametros como as
constantes de transporte de agua e sal. Além disso, concluiu-se que a temperatura

exerce um impacte significativo tanto na rejeicdo de solutos quanto no CEE.

Altaee (2012) desenvolveu um modelo computacional baseado na teoria de DS
para estimar os parametros de desempenho da Ol em reatores sob pressdo equipadas
com multiplos elementos de membrana. O modelo foi testado utilizando duas
concentracdes distintas de agua de alimentagéo e simulado através do software ROSA.
Os resultados obtidos demonstraram uma elevada concordancia com os valores
gerados pelo ROSA, atingindo uma precisao de até 95%. Este estudo foi pioneiro ao

propor um procedimento sistematico para avaliar o desempenho de multiplos elementos
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de Ol em reatores sob pressao, oferecendo uma nova abordagem para otimizacdo do

processo.

Huang et al. (2017) objetivaram um novo modelo para a sintese e otimizacao de
um sistema de dessalinizacdo para geracdo de agua e energia, considerando
tecnologias de dessalinizacdo combinadas, das quais a Ol e a dessalinizacdo térmica
por membranas. Utilizaram um modelo de programacao néo linear modelo (PNL) e que
foi formulado em GAMS e resolvido através do software BARON. O modelo apresentou
um desempenho superior em comparagdo com dados de referéncia da central de

abastecimento de agua tradicional que utiliza a tecnologia de dessalinizagéo por Ol.

Elnour et al. (2020) desenvolveram um simulador para demonstrar as etapas da
dessalinizacdo por Ol em escala real utilizando o software MATLAB/Simulink. O
simulador foi validado utilizando dados operacionais de uma dessalinizadora local e foi
capaz de simular o comportamento do sistema sob diferentes condigbes operacionais
com um erro médio inferior a 5% para a maioria das variaveis do sistema, tornando-se

Gtil para avaliar o comportamento do sistema sob varias circunstancias.

Ncube e Inambao (2021) realizaram a modelacédo, simulacao e otimizacdo de um
sistema de dessalinizacéo por Ol na Africa do Sul, utilizando o modelo DS de forma a
oferecer melhorias e algoritmos consistentes para alcancar um sistema otimizado,
considerando variacGes de temperatura, caracteristicas e compressibilidade da agua,
bem como otimizar o CEE. Como resultado da simulacdo e otimizacdo, o sistema foi
melhorado, evidenciando uma redugéo de 7,3% no consumo de energia e uma melhoria
de aproximadamente 18% na produtividade do permeado, mantendo as mesmas
membranas, taxa de recuperacdo e alimentagcdo de SDT. Além disso, a pressao de
alimentagdo do sistema foi reduzida em 4,5 bar em relagdo a operacdo anterior da

central.

Hadadian et al. (2021) desenvolveram um modelo matematico para um sistema
Ol com elementos em série, considerando balancos de massa, material, energia e
polarizagdo de concentracdo. O modelo foi validado e demonstrou ser confidvel, com
mais de 96% de similaridade com o software ROSA e mais de 80% de similaridade com
resultados experimentais. No entanto, detalhes como o nimero de elementos no reator
sob pressdo e a aplicabilidade do modelo para prever o desempenho de outras

membranas ndo foram mencionados pelos autores.

Saeed e Alhawaj (2023) desenvolveram um modelo computacional para prever o

desempenho da dessalinizacéo por Ol e conduziram simula¢des com o software WAVE

52



para comparar trés tipos de membranas. O estudo considerou duas concentracdes
diferentes de 4gua de alimentag&o. Os resultados mostraram uma boa concordancia
entre os resultados do modelo de simulacdo e os obtidos pelo software WAVE,
indicando previsGes confiaveis dos principais parametros, como caudal e rejeicdo de

sal, para diferentes membranas de pré-tratamento de varios fabricantes.

Hasan et al. (2023) desenvolveram um modelo dindmico detalhado para o
processo de dessalinizacdo FME, com o objetivo de compreender a dindmica do
processo com recirculacdo de salmoura em escala industrial, uma abordagem ausente
em modelos dindmicos anteriores. O estudo investigou 0 comportamento do processo
sob perturbacdes na temperatura do vapor e de alimentacdo e caudal de salmoura
reciclada. O modelo foi implementado e resolvido com o software gPROMS, tendo sido
validado com sucesso em relacéo aos dados reais da central de dessalinizagdo Shuaiba
South.

Huang et al. (2021) desenvolveram um modelo matematico detalhado do sistema
FME, fundamentado nas leis de conservacgéo e balancos de massa, para analisar as
mudancas transitérias de desempenho. Recorrendo a programacdo nao linear e a
plataforma MATLAB, resolveram o modelo com tratamento de esparsidade. Este foi
simulado para responder a alteracdes dindmicas na temperatura e concentragédo da
agua do mar de alimentagédo, caudal da corrente de reciclagem e temperatura do vapor,
sendo validado com sucesso. Os autores concluiram que este modelo proporciona uma
analise melhor para a operacéo e controlo em tempo real do sistema FME, com vista a

reducdo de custos operacionais e maior estabilidade na qualidade da agua.

Malik et al. (2015) utilizaram o software de modela¢éo Aspen (ACM, V8.4.) para
simular os processos FME, Ol e FME-OI, com o objetivo de reduzir custos e otimizar as
condicdes operacionais e variaveis de projeto. Otimizaram variaveis como
temperaturas, pressoes e o nimero de elementos de membrana em reatores sob
pressdo para minimizar custos. Os resultados mostram que os sistemas FME-OI com
instalacbes de admissao-emissédo partilhadas tém custos de admissao mais baixos,
sendo adequados para locais que exigem alta recuperacgdo de produto e qualidade. No

entanto, o estudo considerou apenas uma estrutura simples acoplada FME-OI.

He et al. (2022) focaram na modelacédo matematica e otimizagéo estrutural de um
processo hibrido FME-OI, com base em modelos de estado estacionario e estudos de
otimizacdo operacional, de forma a reduzir despesas gerais sob certas condi¢cdes

operacionais. Sete estruturas hibridas foram projetadas com diferentes condi¢bes de
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alimentacdo, e as suas equacdes foram estabelecidas para calculo numérico. Para
avaliar o desempenho econdmico, foram formuladas equagfes de custo operacional
médio horario como indicadores de avaliagdo e efetuada uma simulacdo do sistema
hibrido. O modelo foi codificado e implementado na plataforma GAMS 24.0, e o IPOPT
foi utilizado como ferramenta para resolver os problemas complexos de programacgao
nao linear. O estudo forneceu informacg@es Uteis para a operacao ideal do sistema FME-
Ol, no que refere a redugéo de custos operacionais, razdo dos ganhos de saida (GOR)

maximo ou minimiza¢do do langamento de aguas residuais.

O Quadro 4.1 resume as principais caracteristicas de estudos presentes na
literatura dos sistemas de dessalinizagéo Ol.
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Quadro 4.1 - Resumo dos estudos de sistemas de dessalinizagédo

Referéncia Objetivo Software Modelos Pardmetros Conclusbes
Osmose inversa
(Ohetal.,, 2009) | Modelo para fornecer e Pressao de alimentacéo e Conseguiu prever qualquer
informagGes  sobre o Consumo de energia parametro com pequenos
processo ideal tendo em ROSA 6.1 DS [Boro no permeado] ajustes nos parametros.
conta condicdes modificado SDT no destilado
operacionais
(Altaee, 2012) Modelo computacional e % Recuperacao e Boa concordancia com o
para estimar 0s ¢ Rejei¢do de sal ROSA até 95%;
parametros de e Pressao de alimentacéo e Primeiro procedimento
desempenho do Ol num ROSA DS e [permeado] no reator sob sistematico para estimar o
reator sob pressdo com pressao desempenho de mudltiplos
multiplos elementos de elementos Ol num reator
membrana sob press&o.
(Huang et al., Novo modelo para a e Combustivel e Desempenho superior em
2017) sintese e otimizacdo de e Poténcia comparacao com dados de
um sistema para geragao GAMS e e Pressao do vapor referéncia.
p: . 1 < . ~
de agua e energia, BARON PNL e Agua de alimentacéo
considerando tecnologias e Salmoura
de dessalinizacao
combinadas
(Elnour et al., Simulacao para Temp. agua de alimentagdo e O simulador foi validado;
2020) demonstrar as etapas da e [agua de alimentagéo] e Foi capaz de simular o
dessalinizagdo por Ol em e Area da membrana por comportamento do sistema
escala real elemento com um erro inferior a 5%
ML) DS e N° elementos p/ reator sob para a maioria das
Simulink PRI
pressao \{arlavels,
Ne reatores sob pressao e Utl para avaliar o

% recuperacéo
Pressdo maxima

comportamento do sistema
sob varias circunstancias.
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Quadro 4.1 - Resumo dos estudos de sistemas de dessalinizagéo (continuacéo)

Referéncia Objetivo Software Modelos Pardmetros Conclusbes
Osmose inversa
(Ncube e Modelacao e simulacao de e Caudal do permeado e Melhorias significativas no
Inambao, 2021) | um sistema Ol na Africa do e SDT consumo de energia (-
Sul e otimizacéo do CEE e e Pressao de alimentacéo 7,3%), na produtividade do
do fluxo de processo. e Consumo de energia permeado (+18%) e na
WAVE e % Recuperacdo e de presséo de alimentagéo do
+ ROSA rejeicdo sistema (-4,5 bar).
e Temperatura operacional
e pH médio
¢ N°de reatores sob pressao
(Saeed e Alhawaj, | Modelo computacional e Pressao de alimentagéo e Boa concordancia entre os
2023) para prever o e % recuperacio resultados do modelo e os
desempenho do processo WAVE e % caudal de permeado obtidos pelo software;
Ol e conduziram e [permeado] e Previsdes confiaveis dos

simulagBes para comparar
trés tipos de membranas.

Modelo de programacéo néo linear (PNL)

principais parametros.
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5. Metodologia

5.1. Nota introdutéria

A metodologia utilizada no presente trabalho focou-se na modela¢cdo matematica
baseada em mecanismos de transferéncia de massa e na teoria de difusdo-solucdo (DS)
e simulacéo de dois sistemas de Ol sob diferentes condi¢cdes operacionais, utilizando o
software MATLAB. A modelagdo matematica baseou-se no modelo desenvolvido por
Zhang (2015) que serviu de base para a simulacdo, excluindo etapas de pré-tratamento

e poés-tratamento da dgua para simplificar o processo.

O trabalho consistiu em quatro simulacdes, realizadas em duas escalas distintas:
escala laboratorial, utilizada para validar o modelo matematico sob condigbes
controladas e analisar o efeito da temperatura nas propriedades da agua do mar bruta,
e a escala industrial, para avaliar o desempenho em condi¢cdes operacionais tipicas de
um sistema de dessalinizacéo de Ol. O sistema utilizado para simular o desempenho do
sistema a escala industrial foi o LennRO SW M em contentor, um sistema de referéncia
para simulacdes a escala industrial que permite obter dados realistas sobre o

desempenho global do sistema.
O trabalho consistiu em quatro simulagdes:

1. Efeito da Temperatura (Capitulo 5.2.2): Esta simula¢do centrou-se no impacto
da temperatura no desempenho de um sistema de OIl. Foram simuladas
propriedades do fluido como a viscosidade da agua, a difusividade do soluto, a
permeabilidade a 4gua e ao sal, e o coeficiente de polariza¢do de concentracéo,
a diferentes temperaturas. O objetivo foi analisar como a temperatura afeta a
operacdo em termos de permeabilidade e taxa de recuperacdo de agua para
consumo, ajudando a definir os melhores parametros de funcionamento. A
simulagéo foi realizada & escala laboratorial com uma membrana plana.
Paralelamente, foram explorados sete cenarios em MATLAB e excel de forma a
determinar em que situacdes € que a concentragdo molar dos sais e na velocidade
de escoamento laminar do fluido afetam o processo de Ol a diferentes
temperaturas. Fez-se variar 0s valores de velocidade de escoamento e
concentracao molar entre 4 e 7 cm/s e 0,05 a 3,5 mol/L, respetivamente. Os

cenarios encontram-se detalhados no capitulo 5.2.2.

57



Esta analise procurou fornecer uma pesquisa mais detalhada da influéncia destes

parametros no processo.

Desempenho do Moédulo da Membrana (Capitulo 5.2.3): Esta simulagao foi
realizada a escala industrial e focou-se na analise das caracteristicas de um
modulo de membrana de Ol do tipo LEN-SW30-400HRLE para avaliar o seu
desempenho em vérios cenérios de operacdo. O modulo foi desenrolado em
seccdes para calcular e capturar as variagcdes ao longo do médulo com base nos
principios de fluxo e balango de massa.

O impacto da temperatura (entre 15 e 45°C) foi analisado nos parametros
considerados mais criticos para o desempenho do médulo como, o fluxo de agua
e soluto, concentracdo de alimentacéo e permeado, polarizacao da concentracao,
velocidade de escoamento e coeficiente de transferéncia de massa ao longo do
madulo.

Posteriormente, uma andlise de sensibilidade foi feita de forma a avaliar o impacto
do caudal de alimentacéo (entre 100 e 900 m®/d), da pressao aplicada (entre 40 a
80 bar) e da concentracdo de alimentacéo (entre 30 000 a 50 000 mg/L) na taxa
de recuperacéo de agua, huma gama de cinco valores descritos no capitulo 5.2.3.
Pretendeu-se analisar a influéncia dessas variaveis no desempenho do sistema e
o impacto de diferentes configuragcbes de mddulos de membrana e areas de

membrana.

Influéncia de P, e C, no CEE (Capitulo 5.2.4): Esta analise explorou a influéncia
da presséo e da concentracdo de sais na 4gua de alimentagdo no desempenho
energético do sistema. Foram simulados trés cenarios a escala real, onde se fez
variar a pressédo em 50, 64 e 85 bar e a concentracdes de sais entre 10 e 50 g/L.
O objetivo foi avaliar como variagdes ha pressao e concentracdo podem minimizar
o CEE, mantendo altas taxas de recuperacao e eficiéncia de eliminacdo de

solutos.

Estudo do Desempenho do Sistema Ol (Capitulo 5.2.4): Ao contrario da
simulacdo do desempenho do médulo, esta simulagdo englobou uma analise de
todo o conjunto, incluindo ndo s6 o desempenho individual de cada mdédulo, mas
também como o sistema opera como um todo. O sistema e as membranas

utilizadas foram as mesmas da pesquisa anterior, também a escala industrial.
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Foi avaliado o comportamento dos mesmos parametros anteriormente analisados
no sistema, em diferentes temperaturas (entre 15 e 45°C) ao longo de varios
estagios.

A area da membrana necesséaria foi estimada para atingir uma taxa de
recuperacao estabelecida de 90%, de forma a maximizar a eficiéncia do sistema.
Por fim, realizou-se uma analise de sensibilidade para avaliar como diferentes
variaveis operacionais afetam a area necessaria da membrana no sistema e
identificar o design mais eficiente. Variou-se sistematica cada variavel dentro de
uma gama de valores definida no Quadro 5.6 e fez-se uma analise mais detalhada
da area de membrana necesséria em funcdo da temperatura e da concentracao

de sais.

Nos subcapitulos seguintes sera abordada com maior detalhe a metodologia

utilizada.
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5.2. Modelagdo matematica dos sistemas de dessalinizacéo

5.2.1. Modelo de difusédo-solucdo de um sistema Ol

Devido a sensibilidade do desempenho das unidades de Ol a qualidade da agua
de entrada e as condi¢cBes operacionais, é crucial ter a disposicdo modelos confiaveis
para o projeto e operacdo do processo (Marcovecchio et al., 2015; Oh et al., 2009).
Existem diferentes tipos de modelos, incluindo os mecanisticos e matematicos, que
podem ser classificados em trés categorias: modelos termodindmicos irreversiveis,
modelos homogéneos, como os de DS, e modelos de poros (Zhang, 2015). Os modelos
homogéneos, em particular, exigem apenas alguns parametros para descrever o
sistema de membranas, o0 que os torna amplamente aplicAveis em diversas situacdes
(Williams, 2003; Zhang, 2015).

O modelo de Ol desenvolvido foi baseado na teoria da transferéncia de massa e
da DS, o modelo mais aceite no que refere a tecnologia Ol. Este modelo, sugere que 0s
sais se dissolvem na membrana e se movem através desta, provocando separacdes
segundo um gradiente de concentracdo e uma taxa de difusdo dos sais (Saeed and
Alhawaj, 2023; Wijmans and Baker, 1995; Zhang, 2015).

Considerou-se que o modelo é condicionado pela permeabilidade da membrana,
gue determina o racio de permeado produzido e pelas condi¢fes de entrada e saida da
agua: pressao de alimentacdo pela bomba de alta pressdo para os médulos de Ol,

temperatura e concentracéo de sais.

De acordo com 0 modelo DS, a taxa de transferéncia de massa de um componente
i, Ji, é influenciada por diferengas no potencial quimico, concentragdo e presséo, do
componente i (Zhang, 2015). O componente i representa um componente especifico
dentro do sistema (por exemplo sddio), que pode ser qualquer substancia que esta a
ser analisada com propriedades especificas que sao utilizadas para calcular a taxa de

transferéncia de massa desse componente através da membrana.

As equacdes 1 e 2 descrevem a quantificacdo dessa transferéncia de massa.

dy;
i =—Lige (1)
dp; = RTdIn(y;c;) + vidp 2)
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Onde:
e L;- Coeficiente de proporcionalidade;
e - Potencial quimico;
¢ R - Constante universal dos gases (0,0809 L.bar/(mol.K));
e T -Temperatura;
e v - Atividade do coeficiente que liga a concentracdo a atividade do
componente i;
e Ci- Concentracdo molar de i;
e V- Volume molar de i;

e p - Presséo.

Assumindo uma presséo constante dentro da membrana, a taxa de transferéncia

de massa pode ser reorganizada na equacgéo 3 (Lonsdale et al., 1965; Zhang, 2015):

_ DiK;ciovi(Ap — Am)

i IRT 3)

Onde:

e D;i=RTL/c; - Coeficiente de difusado da lei de Fick;

o Ki= vio/ yio m) - Coeficiente de sorcao da fase liquida/fase de membranas;

® ol - Coeficiente de atividade no lado da alimentacao;

* vio m) - Coeficiente de atividade na membrana no lado de alimentacéo;

e Cio- Concentracdo molar do componente i no lado de alimentacao;

e Ap - Diferenca de pressdo hidrodinamica através de uma membrana
semipermeavel;

e An - Diferenca de pressdo osmoética atraves de uma membrana
semipermeavel;

e L - Espessura da membrana.

Para iniciar a simulacdo do processo de Ol, é crucial determinar a pressdo da
agua de entrada do sistema, que atravessara do primeiro ao ultimo elemento (Saeed &
Alhawaj, 2023).

O modelo DS sugere que, para calcular a pressdo de entrada (pa) ha
dessalinizacéo por Ol, é necessério identificar a pressdo osmética transmembranar (7tm)
e o fluxo de solvente (Ju), que é definido como a quantidade de agua que atravessa a

membrana por unidade de area num determinado intervalo de tempo (Monteiro, 2021,
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Saeed & Alhawaj, 2023; Zhang, 2015). A equacéo 4 descreve como o fluxo de solvente
através das membranas semipermedveis é influenciado por diferengas de presséo e
pela area efetiva da membrana durante o processo, enquanto a quantidade de sal que
consegue atravessar a membrana permanece independente da pressao (Monteiro,
2021; Saeed & Alhawaj, 2023; Zhang, 2015). Este modelo é fundamental para entender
e projetar processos de dessalinizacdo por Ol, permitindo ajustar as variaveis do

sistema para obter o fluxo de agua desejado.

Na Ol, a pressdo osmotica transmembranar € considerada a pressdo que permite
o transporte de solvente do lado da alimentacdo para o outro lado da membrana do
permeado. Esse parametro pode variar ao longo dos elementos da membrana e
geralmente é usada a diferenca entre a pressao de alimentacéo (AP,) e as forcas que

se opbem a passagem de agua através da membrana (Cuenca, 2020).

Os elementos de membrana s&o componentes completos que incluem a
membrana semipermeével e outros elementos estruturais necessarios para o seu
funcionamento dentro de um sistema (Lennetech, n.d.). Esses elementos sdo montados
dentro de reatores sob pressdo, onde a agua de alimentacdo é pressurizada para

atravessar as membranas, separando os solutos da agua dessalinizada.
Assim, o fluxo de agua foi calculado com base na equacéo 4 (Jin et al., 2009).

Qp

Jw = Aw(AP, — Amy) = Ay [(Pr — Pp) —my — mp)] = A 4)

Onde:

o Pr- Presséo de alimentacéo;

e Pp - Pressdo do permeado, assumida como pressao atmosférica;

e 1m - Pressdo osmotica do concentrado na superficie da membrana;

e 7p - Pressdo osmotica do permeado;

e Am, — Perda de pressdo osmotica;

e Q- Quantidade de dgua produzida pelo sistema por unidade de tempo;

e An - Area superficial total dos elementos da membrana dentro do reator
sob pressao;

o Aw - Coeficiente de permeabilidade da membrana.

O coeficiente de permeabilidade da membrana ao solvente (Aw) representa a
resisténcia da membrana a passagem de agua. Este parametro depende do material
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utilizado na fabricacdo da membrana e define a sua capacidade de permitir a passagem
do solvente. Em termos praticos, Aw representa a habilidade da membrana em
transportar mais solvente para outra membrana, mantendo a mesma area de superficie
e sob a mesma presséo aplicada (equacéo 5) (Cuenca, 2020; Saeed & Alhawaj, 2023;
Zhang, 2015).

Ay = Dol ®
Onde:

e Dym- Difusividade da agua na membrana,

e Cum - Concentracdo de agua na membrana;

e V- Volume molar da agua;

o Om- Espessura efetiva da membrana;

No &ambito da Ol, o fluxo de soluto (Js) é fundamental para avaliar a eficacia do

sistema na remocdo de sais e na produgdo de 4gua dessalinizada.

Js indica a quantidade de soluto que passa da solucdo de alimentacdo (mais
concentrada em sais) para o permeado, ou seja, a taxa na qual os solutos atravessam
a membrana durante o processo, por unidade de tempo. Este fluxo € proporcional & sua
forca motriz e ao gradiente de concentracdo de solutos, sendo influenciado pelas
propriedades da membrana semipermeével. Esta relacdo pode ser definida pela

equacao 6 de acordo com a lei de Fick (Jin et al., 2009).
Js = ]wcp = BS(CM - Cp) (6)

Onde:
e B - Permeabilidade da membrana aos sais;
e Cum - Concentracao de soluto concentrado;

e Cp - Concentracao de soluto permeado.

A pressao osmatica (171) € outro parametro importante na descricao de um sistema
de dessalinizagéo por Ol, uma vez que influencia diretamente a quantidade de agua que
passa através da membrana (Cuenca, 2020). Pode ser definida como a pressao
necessaria para impedir que a agua com menor concentracdo flua para uma area de
maior concentracdo de sais (Cuenca, 2020; Saeed & Alhawaj, 2023). A presséo

osmatica da solugdo salina foi calculada através da equacgéo de van 't Hoff (equagéo 7).
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T = n@CRT (7)
Onde:
e 1- Pressdo osmética da solucao
e n - Numero de ides produzidos durante a dissociacdo do soluto;
e (@ - Coeficiente osmotico;

e C - Concentracdo molar da solucéo

Quando a pressao osmotica na superficie da membrana supera a da corrente em
massa, ocorre uma acumulacdo de sal na mesma devido a rejeicdo de solutos,
conhecida como polariza¢do da concentracéo, representada pelo fator () (Araujo, 2018;
Bai et al., 2023; Saeed & Alhawaj, 2023; Zhang, 2015).

O efeito da B na superficie da membrana, que foi calculado pelas equacdes 8 e 9,
€ relevante pois pode resultar na reducéo da fluidez do solvente devido ao aumento da
pressédo osmotica na camada limite a superficie da membrana; no aumento do fluxo de
soluto devido ao aumento do gradiente de concentracdo entre os dois lados; resisténcia
adicional a transferéncia de massa e precipitacdo na superficie da membrana dos
solutos que excedem o seu limite de solubilidade, levando a incrustagfes (Alves, 2010;
Araujo, 2018; Cuenca, 2020; Saeed & Alhawaj, 2023; Zhang, 2015).

cm = Ber (8)
Jw

B = Rej (e'K_cp> +(1—Rej) =M (9)
Cf—Cp

Onde:
e Cu - Concentracdo de sais na superficie da membrana;
e Cp- Concentracao de SDT da agua para consumo humano;
e C;- Concentragdo de sais da agua de alimentacgéo;
o Rej- Taxa de rejeicéo de solutos;

e Kcp - Coeficiente de transferéncia de massa.

A Figura 5.1 mostra os mecanismos de transferéncia de massa baseados no fluxo
convectivo em direcdo a membrana, fluxo do soluto através da membrana e fluxo

difusivo da membrana para a solugéo, de acordo com a lei de Fick (Alves, 2010).
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Figura 5.1 — Mecanismos de transferéncia de massa no processo de Ol
(Adaptada de Alves, 2010; Cuenca, 2020; Saeed & Alhawaj, 2023)

Outro aspeto importante a considerar € o Kcp, pois desempenha um papel
fundamental na determinacéo da taxa a qual os solutos séo transferidos através de uma
membrana durante o processo de dessalinizacdo por Ol. Este coeficiente representa a
eficiéncia com que os solutos séo transportados da solucdo de alimentacdo para o
permeado, sendo influenciado por fatores como a permeabilidade da membrana, as
propriedades dos solutos e as condi¢cdes operacionais do sistema, bem como pelo
numero de Sherwood (Sh) (equacdo 10) (Saeed and Alhawaj, 2023; Zhang, 2015).

Quanto maior for o Kcp, mais eficiente sera o processo.

Kcp = 0,023D4Re®835c%33 /d,, (10)

Onde:
e Re - Coeficiente de Reynolds;
e Sc - Nimero de Schmidt;
e dh - Didmetro hidraulico da membrana;

e L - Comprimento do canal.

O coeficiente de difuséo de sais (D) € um parametro que indica a seletividade da
membrana para o transporte de sal, ou seja, a taxa de rejeicdo da membrana. Este
coeficiente é crucial para determinar a velocidade com que o0s solutos se difundem

através da membrana e para quantificar a taxa de fluxo dos solutos na solucéo, o que é
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essencial para prever o desempenho do processo de osmose inversa. O valor de (D)
nao é constante e depende do tipo de membrana utilizada, sendo determinado
experimentalmente pelo fabricante. Neste modelo considerou-se o valor de D como
1,55x10 m3/d (Saeed and Alhawaj, 2023; Zhang, 2015).

Para calcular o Kcp, foram utilizadas as equagfes 11 a 14.

Re = % (1)
Sc = % (12)
HW
4 = ZH 1 2W) (13)
_ QF
u= W (14)

Onde:

u - Velocidade de escoamento cruzado;
e V- Viscosidade cinemética da solucéo;
e H - Altura do canal;

e W - Largura do canal;

e Qr — Caudal da 4gua de alimentacao.

Para calcular o escoamento laminar num canal retangular (passagem com uma
secao transversal em forma de retangulo para direcionar o fluxo de agua de alimentacao
através das membranas), o nimero de Sherwood (Sh) foi definido pela equagéo 15,
utilizando correlagdes com os numeros de Reynolds e de Schmidt (Jin et al., 2009;
Monteiro, 2021; Zhang, 2015).

d dn\ /3
Sh=Kcp ' = 1,85 (ReScT) = 0,065R%8755¢0.25 (15)

Assim, o Kcp, também pode ser calculado pelas equagbes 16 e 17, utilizando a
difusividade da solucdo de NaCl em qualquer temperatura (Jin et al., 2009; Zhang,
2015).

v 2\ 1/3 2
6u
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Onde:
e vy - Taxa de cisalhamento da parede.

Neste modelo considerou-se ainda o fenémeno de incrustacdo na membrana, que
afeta o desempenho do sistema Ol e a qualidade da agua produzida (Zhang, 2015).
Considerou-se que a resisténcia intrinseca da membrana a incrustacéo, que depende
das propriedades fisicas e quimicas da membrana, resulta da soma das resisténcias
individuais de diferentes componentes que contribuem para a incrustacdo. Este
fendmeno pode ser descrito pela equacao 18 (Baker, 2004; Zhang, 2015).

Riotal=Ry +R, +Rpp+R. (18)

Onde:
e Ry, -resisténcia hidraulica intrinseca da membrana;

Y

e R, - resisténcia associada a adsorcdo de solutos na superficie da
membrana;

e Rpb - resisténcia ao bloqueio de poros;

e R:- resisténcia de colmatagéo dos poros (quando existe acumulacdo nos

poros da membrana).
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5.2.2. Efeito da temperatura

Ao projetar e operar sistemas de Ol, é importante considerar os efeitos da
temperatura, uma vez que, esta pode ter um impacte significativo no desempenho e na
eficiéncia do processo (Shaheen & Cséfalvay, 2024). A temperatura afeta diversos
aspetos, incluindo a viscosidade do solvente, taxa de difusdo, pressao, seletividade e
estabilidade da membrana, taxa de rejeicdo de solutos e permeabilidade. Portanto,
compreender e analisar os efeitos da temperatura € essencial para otimizar o

funcionamento destes sistemas de dessalinizagdo (Shaheen & Cséfalvay, 2024).

Zhang (2015) observou gue a temperatura tem um impacte significativo no fluxo
transmembranar na Ol, devido & reducdo da viscosidade da agua e outros efeitos
decorrentes do aumento da temperatura. Jin et al. (2009) associaram os parametros do

modelo DS com propriedades fisicas da dgua bruta (Jin et al., 2009; Zhang, 2015).

Com base na modelagdo efetuada por Zhang (2015) analisou-se o efeito da
temperatura nas propriedades do fluido, nomeadamente a viscosidade da agua, a
difusividade do soluto, a permeabilidade & 4gua e ao sal, 0 Kcp, a rejeicdo do sal e a pa,
numa faixa de temperaturas entre 15 e 45°C. Esta faixa de temperaturas foi selecionada
para observar como o fluido se comporta em condi¢cdes de temperaturas minimas e
méaximas extremas e em condi¢Oes tipicas de operagdo; e entender os limites de

operacao, incluindo possiveis mudancas na estrutura da membrana.

O estudo do efeito da temperatura teve por base o0s scripts MATLAB
desenvolvidos por Zhang (2015), porém foi utilizada uma membrana distinta a escala
laboratorial. Nesta simulacdo foi utilizada a célula “Sepa CF Permeate Carrier
Membrane” (Sterlitech), uma célula de teste de fluxo cruzado utilizada em testes de
membranas num processo de dessalinizacdo de agua do mar para simular condicdes

hidrodindmicas de elementos de membrana enrolados em espiral.

Esta célula tem configuracdo plana, alta resisténcia e durabilidade em
processos de filtragcdo devido ao seu material de polipropileno, com as seguintes
dimensdes: 14,7 cm de comprimento, 9,7 cm de largura e 0,19 cm de altura (Sterlitech,
n.d.).

Segundo o modelo DS, o coeficiente de difusdo (D) correlaciona-se com a
temperatura (T) e com a viscosidade da &gua (i), como segue na equacédo 19 (Jin etal.,
2009).
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T
D« — (29)

A permeabilidade ao solvente (Aw) e ao soluto (Bs) sdo sensiveis a temperatura
da agua, que por sua vez estdo dependentes das condicdes locais, foram calculadas
pelas equacdes 20 e 21 (Cuenca, 2020; Jin et al., 2009; Monteiro, 2021; Zhang, 2015).

Ay esté correlacionado apenas com p e com Ry, 0 que sugere que quanto menor
a viscosidade do solvente, maior a permeabilidade ao solvente (Jin et al., 2009; Zhang,

2015).

! 4 ! (20)
HwRm  Hw

Onde:
e ., - Viscosidade do solvente;

¢ Ry, - Resisténcia hidraulica da membrana.

Bs é um fator crucial na modelacdo de sistemas Ol, pois determina a taxa de
passagem dos solutos através da membrana semipermeavel durante o processo de
dessalinizacéo. Este parametro tem um impacte direto na capacidade de remocgao de
sais da solucdo de alimentagéo, influenciando significativamente a eficiéncia do

processo (Cuenca, 2020).

A permeabilidade ao soluto refere-se a facilidade com que os solutos atravessam
a membrana e pode ser influenciada por varios fatores, sendo a temperatura um dos
mais relevantes. A variacdo da temperatura afeta tanto as propriedades do solvente
como as caracteristicas da membrana, alterando o desempenho do sistema (Cuenca,
2020).
_ Ds mKsm T (21)

& D¢y X
8m S g

B

Onde:

e Dsm- Coeficiente de difusdo do soluto na membrana;
e Ksm- Solubilidade do soluto na membrana;

* usw - Viscosidade da &gua do mar.
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Considerou-se que o coeficiente de difusdo NaCl a 25°C é de 1,611x10-9 m?/s,
pelo que a difusividade do soluto de NaCl em qualquer outra temperatura (D+) pode ser

calculada pela equacéo 22.

Hos T

Dr =Dy —
T 725 298,15

(22)

Calculou-se ainda o coeficiente de difusdo a 25°C (D2s), o coeficiente de
permeabilidade a agua a 25°C (Az), a permeabilidade de soluto a 25°C (Bzs) e 0
coeficiente de transferéncia de massa a 25° C (kzs), tendo em conta a p, para qualquer

temperatura (Jin et al., 2009), segundo as equacftes 23 a 25.

m

At = Ays -2 (23)

HT

Dr
Br = Bys Dye (24)

2

D1 \3 (25)

kr =kys <D_25)

A viscosidade da &gua, usw, foi calculada através da equagédo 26 (Shargawy et al.,
2010).
Hy = 4,2844 x 1075 + (0,157 (t + 64,993)% — 91,296) ! (26)
0<t<180°C
A viscosidade da agua do mar, usw, foi calculada segundo as equacdes 27 a 29
(Jin et al., 2009; Zhang, 2015).

Msw = Hw(1 + AS + BS?) (27)
A=1541+ 1,998 x 1072t — 9,52 X 10~°t2 (28)
B = 7,974 — 7,561 X 1072t — 4,724 x 10~*t? (29)

0<t<180°C<S < 0,15 kg/kg

As propriedades da membrana também mudam com a temperatura da agua de
alimentacdo. Assim, tendo em conta as alteracdes nas propriedades da membrana
calculou-se a permeabilidade a 4gua (A) e permeabilidade ao soluto (B) ajustadas aos
dados observados do fluxo de solvente e soluto, segundo as equacdes 30 e 31 descritas
por Jin et al. (2009).
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1 1
A = A,sexp [KWT X ((273,15 +T) B 298,15)] (30)

1 1
B=B K -
25€%P [ ST X ((273,15 D 298,15)] (31)
Onde:

e Ays- Coeficiente de permeabilidade a agua a 25°C;

o Bys- Coeficiente de permeabilidade do soluto a 25°C;

e kur - Coeficiente de temperatura para transporte de agua (obtido por
analise de regressao de dados experimentais);

o kst - Coeficiente de temperatura para transporte de solutos (obtido por

analise de regressédo de dados experimentais).

Assumiu-se a permeabilidade a 4gua de 2,1x10! m/(s.pa) e a permeabilidade ao
sal de 0,25x107! m/(s.pa) a 25°C. kwT e ksT foram considerados em -2,849 e -3,285
respetivamente, tal como no estudo de Jin et al. (2009).

Como anteriormente referido, a temperatura influencia a taxa de rejeicdo de
solutos. Assim, através do Kcp e Br calculados, foi possivel calcular a taxa de rejeicdo

de sal observada (Xs) e B para qualquer temperatura a partir das equacdes 32 a 33.

[3=C_“1=1—XS+XS.exp]l (32)
Cr kcp
c .B
XS=1——‘°=1—B sTs (33)
Cm ]W

Onde:

e X - Rejeicdo de sal observada;

e Ct- Concentracdo de sal a granel,

e Cm- Concentracdo de sal na membrana;
e Cp - Concentracdo de sal permeado;

* Is- Rejeicdo real de soluto da membrana.

Calculou-se ainda a taxa de rejeicdo de soluto da membrana, que representa a
guantidade relativa do sal rejeitado pela membrana com base no fluxo de 4gua e na
permeabilidade do soluto na membrana, uma vez que, fornece uma analise importante

da eficiéncia da membrana ao reter os solutos durante o processo de Ol, através da
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equacdo 34 (Cuenca, 2020; Saeed & Alhawaj, 2023; Zhang, 2015). Por fim, substituiu-

se a equacao 34 na equacgédo 33 de forma a resolver Xs.

(34)

Utilizando os valores obtidos de Ar e Br, a presséo aplicada foi calculada para

qualquer temperatura a partir da equagéao 35.

Ap, = 2RT.pB (BS]TW]W) e+ j\ﬂw = 2RT.p (BT]I ]w) e+ i\iT (35)

No estudo de caso, os valores dos restantes pardmetros encontram-se descritos
no Quadro 5.1 e no script do Anexo B. Os valores de referéncia da velocidade de
escoamento laminar, segundo a DuPont (2023) e Jin et al. (2009) estavam fixados entre

4 a7 cm/s, pelo que se assumiu o valor maximo (DuPont, 2023; Jin et al., 2009).

Quadro 5.1 - Dados de entrada no modelo do estudo do efeito da temperatura

Parametro Valor assumido Ref.
Fqug d(za ég_ua (Jw) 1,20%10% (DuPont, 2022, 2023; Jin et al.,
(m3/m2.s = m/s) 2009)
Massa molar NaCl (g/mol) 58,5

(Hoek et al., 2002; Jin et al.,

Constante Universal dos Gases 3 2009)
(L.Pa/(K.mol)) 8,3144621x10

Coeficiente de Difusao do NaCl

9 H
a 25°C (m2/s NaCl) 1,611x10 (Jin et al., 2009)
Velocidade de escoamento 7 (DuPont, 2023; Jin et al.,
laminar (u) (cm/s) 2009)
Taxa de rejeicao de sal (%) 0,5 (Zhang, 2015)

A modelacdo e simulacdo dos efeitos da temperatura foi desenvolvida e

implementada em MATLAB e o seu Script encontra-se descrito no Anexo B.

Paralelamente, foram explorados sete cenarios em MATLAB e Excel de forma a
determinar em que situagfes é que as variagdes na concentragdo molar dos sais e na
velocidade de escoamento laminar mais afetam o processo Ol em diferentes

temperaturas.
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A analise do impacto das variacdes na velocidade de escoamento e na
concentracdo molar dos sais € essencial para compreender e otimizar o desempenho

do sistema de Ol, devido a sua influéncia direta nos principais fatores operacionais.

A velocidade de escoamento afeta a dindmica do transporte de massa, alterando
o coeficiente de transferéncia de massa e a intensidade do efeito de polarizacdo por
concentracao, reduzindo a eficiéncia do processo. Por outro lado, a concentra¢cao molar
dos sais determina a pressdo osmatica necessaria para o fluxo através da membrana,
impactando tanto o consumo energético, como a taxa de rejei¢cdo de sais. Pelo que, a
avaliacdo conjunta destes parametros permitira identificar as condi¢cdes operacionais
gue minimizam a polarizacdo por concentracdo e otimizam a eficiéncia hidraulica e
energética do sistema, garantindo um melhor desempenho e maior durabilidade das

membranas.

Assim, fez-se variar no script em MATLAB os valores da concentracdo molar dos
sais (Mb), entre 0,05 e 3,5 mol/L e da velocidade de escoamento laminar (u), entre 4 e
7 cm/s, a gama de valores de referéncia assumidos por Jin et al. (2009) e pela DuPont
(2023) (DuPont, 2023; Jin et al., 2009). O quinto cenéario foi considerado como
referéncia; no primeiro, segundo, terceiro e quarto cenario, foram mantidas todas as
variaveis a excecdo do parametro velocidade do escoamento laminar (u) que se fez
variar entre 4 e 7 cm/s; e do sexto ao sétimo cendério, sé se fez variar a concentragéo

molar dos sais entre 0,5; 2 e 3,5 mol/L.

A gama de valores escolhidos para simular a concentragdo molar foram
determinados tendo em conta o valor de referéncia da massa molar de Nacl referida no
Quadro 5.1 e uma salinidade de 32 g/L, tipica de uma agua do mar, pelo que se
considerou que o valor tipico seria cerca de 0,547 mol/L. Dessa forma, foram
considerados alguns valores acima e abaixo desse valor de forma a simular diferentes

condicgoes.
Os cenarios simulados encontram-se descritos no Quadro 5.2.

Quadro 5.2 — Cenérios da Influéncia da P4, Kcp e B em funcgéo da temperatura

Cenario
Parametro 1 2 3 4 5 6 7
Concentracao molar dos sais
(Mb) (mol/L)
Velocidade de escoamento
laminar (u) (cm/s)

0,05 | 0,05 | 0,05 | 0,05 0,5 2 3,5
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5.2.3. Estudo do desempenho do Médulo de membrana

Ao conjunto membrana cationica/camara com solu¢éo concentrada/camara com
solucédo diluida/membrana aniénica denomina-se médulo membranar ou de membrana.
Refere-se ao sistema que contém o elemento de membrana e qualquer outra

infraestrutura necessaria para que o processo funcione (Alves, 2010).

O modulo de membrana é um componente essencial na dessalinizacao por Ol,
uma vez que, consiste numa série de membranas semipermedveis que permitem a
passagem de agua enquanto retém os sais dissolvidos, maximizando a area de

superficie disponivel para o processo (Aimani, 2023; Zhang, 2015).

Existem varias configuracbes de médulos de membrana, sendo os mais comuns
os do tipo enrolado em espiral e de fibra oca, devido a facilidade de limpeza, a tecnologia
de fabricacdo e a elevada area de superficie especifica por volume (Sano et al., 2015;
Zhang, 2015). Em geral, a membrana é composta de poliamida e polissulfona com poros
de dimensbes atémicas e as tipologias mais comuns dos modulos incluem acetato de
celulose, compdédsito de pelicula fina, hibridos inorganicos e orgéanicos/inorganicos
(Alves, 2010; Osman et al., 2024).

Para analisar o impacto de variagcbes das propriedades da membrana e das
condi¢des operacionais no desempenho de um médulo de membrana num sistema de
Ol, foi realizada uma simulacéo a escala industrial adaptando um script do estudo do

desempenho de um médulo de membrana de Ol de agua salobra, de Zhang (2015).

A simulacéo foi realizada com a unidade de dessalinizacdo Ol LennRO SW M500
(Lenntech), uma unidade movel especifica para dessalinizacéo de &gua do mar em larga
escala, instalada em contentor e capacidade maxima de 500 m3®/dia e com a membrana
LEN-SW30-400HRLE, uma membrana em espiral, composta por poliamida e

polipropileno como material espacgador de salmoura (Lenntech, 2015).

O diagrama esquematico do sistema simulado, consistiu num sistema de
membranas de um estagio com dez elementos de membrana dentro do reator sob
pressdo, apresentado na Figura 5.2. Os elementos da membrana representam as
unidades de filtragdo num sistema de Ol, e consistem em membranas semipermeaveis
por onde a agua passa para ser filtrada (Altace, 2012; Voutchkov, 2012). Estas
elementos sao alojados dentro de reatores sob pressao, que contém varias membranas
em série ou paralelo, permitindo que o sistema opere sob alta pressdo, essencial para

0 processo de separacgdo dos solutos e da 4gua (Figura 5.3) (Voutchkov, 2012).
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Figura 5.2 - Diagrama Esquematico do processo de Ol simulado
(Adaptada de Ncube & Inambao, 2021)
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Figura 5.3 — Esquema de elementos de membrana no reator sob presséo

As condi¢des iniciais e as propriedades do sistema utilizadas nesta simulacéo,
foram definidas com base nas caracteristicas do sistema Ol selecionado e encontram-
se descritas no Quadro 5.3.

Quadro 5.3 - Parametros de entrada no modelo a escala industrial do sistema LennRO SW
M500
(Adaptado de Lenntech, 2015)

Parametros | Valor assumido | Unidade
Especificacbes da 4gua da alimentacéao
SDT 35 000 mg/L
Temperatura 25 °C
Presséo da agua de alimentagéo 4 bar
Especificacbes do sistema Ol
Caudal de alimentacéo 1228 m3/d
Taxa de recuperacao 45 %
Taxa de rejeicdo de sais 95 %
Caudal de permeado 506,4 m3/d
N° de membranas 10 uni
Dimensdes do sistema
Altura do canal 29 m
Largura do canal 2,44 m
Comprimento do canal 12,19 m
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Todos os parametros foram definidos de acordo com as especificacbes do
fabricante da membrana, a exce¢éo da perda de carga do médulo, da permeabilidade
ao solvente da membrana e ao soluto, da velocidade de projeto e da pressdo do
permeado, que foram assumidas tendo por base os valores referéncia descritos no
Quadro 5.4, uma vez que o fabricante ndo disponibiliza essas mesmas informacgdes. As
condic@es iniciais e as propriedades do médulo da membrana utilizado nesta simulagéo

encontram-se no Quadro 5.4.

Quadro 5.4 - Parametros da membrana LEN-SW30-400HRLE utilizados no MATLAB a escala
industrial

(Adaptado de Crittenden et al., 2012; Jin et al., 2009; Lennetech, n.d.; Zhang, 2015; Zhang et
al., 2022)

Propriedades do médulo da membrana
Especificacbes da membrana

Parametro Valor Unidade
Caudal de permeado 34,1 m?3/d
Taxa de rejeicao de Sal 99,75 %
Area da membrana 37,2 m2
Comprimento da membrana 1,016 m
Perda de carga do médulo 0,2 bar
Permeabilidade ao solvente da membrana 69,56 L/(m?.h.bar)
Permeabilidade ao soluto da membrana 9,45x107° m/h
Condicbes de operacéo
Presséo aplicada 64 bar
Temperatura 25 °C
Caudal de alimentacéo 408 m3/d
Concentracéo de alimentacao 32 000 mg/L
Pressao de permeado 0,3 bar
Velocidade superficial da membrana 0,2 m/s

De acordo com Crittenden et al. (2012), a altura do canal de alimentacdo em
elementos de membrana enrolados em espiral varia entre 0,4 e 1,2 mm, sendo definida
pela espessura do espacador. Nesta simulacao, foi adotada uma altura de 0,6 mm. Além
disso, a velocidade superficial da membrana normalmente situa-se entre 0,02 e 0,2 m/s,
mas a velocidade real € maior devido ao espaco ocupado pelo espagador. A perda de
carga ao longo de cada elemento de membrana é geralmente inferior a 0,5 bar. Neste
caso, considerou-se uma velocidade de 0,2 m/s e uma perda de carga de 0,2 bar por

elemento (Crittenden et al., 2012).

Para simular o desempenho da membrana de Ol, determinou-se primeiramente a
pressdo da 4gua de alimentacdo de entrada do sistema, que passard de membrana

para membrana dentro do reator sob pressao (Saeed & Alhawaj, 2023). Isto porque, a
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medida que a &gua percorre 0 médulo de membrana Ol, o caudal de agua, a

concentracdo de sais e a pressao variam.

A abordagem mais comum na modelagcédo dos elementos de membrana envolve
"desenrolar" o médulo em espiral numa superficie plana e dividi-lo em secc¢des que
representam membranas, onde se assume uma concentracdo uniforme em cada
membrana (Jeong et al., 2017). Cada elemento corresponde a uma membrana e é
utilizado para calcular parametros como o fluxo de agua (Jw), o fluxo de soluto (Js), a

concentracao de sais e a permeabilidade ao longo do mdédulo.

Esta abordagem permite simular o comportamento detalhado do mddulo de
membrana, calculando esses parametros "fatia por fatia", capturando variagcbes, como
0 aumento da concentracdo de soluto e a diminuicdo do caudal de agua ao longo do
percurso. Os principios de fluxo e balango de massa permitiram calcular as condi¢des
para a membrana seguinte, repetindo os célculos para todas as fatias, com base nas

condi¢Oes determinadas pela fatia anterior.

Estes calculos incrementais sdo fundamentais, pois, a medida que a 4gua avanca
pelo modulo, o gradiente de concentracdo e pressao altera, influenciando diretamente
o desempenho da membrana. Esta metodologia é essencial para otimizar o
desempenho e a recuperagéo de agua em diferentes condi¢des de operacdo (Zhang,

2015).

Assim, considerou-se tanto a quantidade e qualidade da agua produzida por cada
modulo da membrana, quanto a transferéncia cumulativa de 4gua e soluto através da
membrana (Osman et al., 2024; Zhang, 2015; Zhang et al., 2022). Essa transferéncia
refere-se ao processo pelo qual a agua e os solutos sdo transferidos da solugéo de
alimentacédo (z = 0) para o permeado ao longo do comprimento da membrana, desde a

entrada até uma posicéo especifica dentro do reator sob presséo (z) (Zhang, 2015).

Para o efeito, foram utilizadas as equacdes 36 e 37, que representam a quantidade
total de agua (Q) e soluto (M) transferidos através da membrana até uma determinada
posicdo z dentro do médulo do reator sob presséo, determinadas pela integracdo do

fluxo de agua (Jw) e do fluxo de soluto (Js).

Qpz :f Jw,z wdz (36)
0

Z
Mgz =f Js,z wdz (37)
0
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Posteriormente, foram determinados os parametros de desempenho para cada
elemento de membrana, em qualquer posi¢céo, segundo as equacdes 38 e 39 descritas
por Zhang (2015).

Qr = Qp + Q¢ (38)
QrQr = CpQp + CcQc (39)

Onde:

¢ Qr - Caudal de alimentacéo;

e Qp - Caudal do permeado;

¢ Qc - Caudal do concentrado;

e Cg - Concentracdo de agua de alimentacgéo;
e Cp - Concentracao de permeado;

e Cc - Concentragéo de solutos no concentrado.

A permeabilidade da membrana ao solvente (KwT) ndo foi fornecida pelo
fabricante, portanto, foi utilizada a equacéo 4 para o calculo, levando em consideracao
os valores da pressdo osmotica de alimentacdo e do permeado, além de Jy obtidos na
saida do script do Anexo C. A diferenga de pressdo osmoética (Atr) foi de 0,029 bar e

Kw25 foi aproximadamente 69,56 m/(s.Pa).

Para calcular Ks25, a permeabilidade do soluto da membrana a 25°C, séo
normalmente utilizados dados experimentais que descrevem a rejeicdo do soluto e o
caudal através da membrana. No entanto, devido a falta de dados do fornecedor, Ks25
foi calculado utilizando as equacdes 7 e 9 e, considerando as condicdes fornecidas, foi

aproximadamente 9,45x1075 m/h.

Por fim, efetuou-se o calculo da perda de carga (h.)), uma vez que esta é
inconstante ao longo do comprimento do médulo de membrana e leva a queda da

presséo no canal de alimentacdo (equacgéo 40) (Zhang, 2015).
hL = SHLUZL (40)
Onde, 61 € o coeficiente de perda de carga, dado a equagéo 41.

L
_h 41
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O Script do modelo do médulo da membrana encontra-se descrito no Anexo D. A
permeabilidade, o coeficiente de difuséo e a area superficial da membrana neste modelo
foram considerados constantes. A pressdo ideal (Pp) foi calculada com base na
diferenca de pressdo osmotica entre os lados de alimentagdo e permeado da
membrana, no fluxo de permeado e na taxa de recuperacdo, bem como 0 Kcp, Ky € Ks
para diferentes temperaturas e caudais, tendo em conta as condi¢cdes operacionais, de
forma a identificar as condic¢es ideais para alcancar altas e baixas concentragdes de

sal no permeado (Anexo E).

Paralelamente, explorou-se o impacto de parametros como o fluxo de
alimentacédo, a presséo e a concentracdo de alimentacdo na taxa de recuperacdo em
cinco cenarios, em funcao da temperatura (entre 15 e 115°C) para compreender melhor

os seus efeitos (Anexo D).

A simulacéo contou com variagdes das variaveis Qp, Pa € Cp, em cinco cenarios,

descritos no Quadro 5.5.

Quadro 5.5 —Cenarios simulados de Qb, Pae Cb

Cenério Qb Pa Co
(m3/d) (bar) (mg/L)
1 100 40 30 000
2 300 50 35 000
3 500 60 40 000
4 700 70 45 000
5 900 80 50 000

A concentracdo de sal na agua de alimentacéo, fez-se variar entre 30 000 e 50
000 mg/L de NaCl. Os valores foram estabelecidos para investigar a influéncia da
concentracdo de alimentacdo, tiveram em conta os parametros do fabricante e
consideraram desde o nivel de 4gua do mar com baixa salinidade ao nivel mais extremo,
de agua do mar com elevada concentracdo (salmoura), segundo o Quadro 2.2

(Lennetech, n.d.).

As restantes variaveis seguiram as mesmas especificagbes e considerou-se
também o cenario mais baixo e extremo. O caudal de alimentacéo foi simulado entre

100 e 900 m3/d e a presséo aplicada entre 40 e 80 bar (Lennetech, n.d.).

O caudal de alimentacdo e a pressdo aplicada seguiram as mesmas

especificacBes e considerou-se também o cenario mais baixo e extremo.
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5.2.4. Efeito da pressédo e concentracao inicial de sais no CEE

A energia necesséria para separar a agua dos sais é, influenciando a qualidade
da agua e a taxa de recuperacao do sistema, conforme indicado por Choi & Kim (2015),
pelo que, o CEE surge como um obstaculo significativo para a expanséo da Ol de agua
do mar (Choi & Kim, 2015).

Portanto, os estudos de CEE tém-se tornado um dos principais objetivos da
pesquisa atual sobre Ol, ainda que cada vez mais surjam metodologias avancadas para
reduzir o CEE, incluindo o uso de dispositivos de recuperacdo de energia, recursos
energéticos mais sustentiveis, desmineralizacdo quimica intermediaria e uso de
membranas de alta permeabilidade (Kim et al., 2019; Li, 2011; Roy & Ragunath, 2018).

Desse modo, foi realizada uma analise centrada no CEE em continuag&o do script
do estudo do efeito do mdédulo de membrana no MATLAB a escala industrial (Anexo D),
considerando que a pressao de alimentagédo e a concentracdo de alimentacdo de sais
sdo variaveis operacionais determinantes para o sistema de dessalinizacéo, tendo sindo

explorado como estas afetam o CEE do mesmo.

Para entender melhor o impacto dessas variaveis na reducdo do CEE e,
consequentemente, nos custos operacionais, investigou-se a influéncia da presséo
aplicada no CEE, em fungéo da concentracdo de sais na alimentagéo. Foi introduzida
uma nova variavel, representando a eficiéncia de rejeicdo da membrana (ER), variando
entre 0% (sem rejeicdo) e 100% (rejeicdo total). ER € avaliada por dois parametros: a

seletividade (habitualmente expressa pela taxa de rejei¢cao de sais) e o fluxo.

A equacao 42 foi utilizada para modelar a concentracdo de salmoura apos a
rejeicao.
Csalmoura = Calimentagﬁo X (1 —ER) (42)

O CEE foi calculado para cada valor de ER, destacando como essa eficiéncia
influencia o consumo energético, tendo em conta as variacbes na pressdo osmatica e

no volume de agua permeada.

Foram adotados parametros de P, de 50, 64 e 75 bar, e concentracbes de
alimentacdo entre 10 e 50 g/L. Tendo por base o estudo de Roy e Ragunath (2018),
considerou-se que o CEE varia entre 3 e 6 kWh/m? de energia elétrica (Roy & Ragunth,
2018; Stillwell & Webber, 2016).
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5.2.5. Estudo do desempenho do Sistema Ol

No estudo do desempenho do sistema de Ol, foi realizada uma simulacdo do
desempenho global de varios médulos em diferentes estagios do sistema, bem como
da interacdo entre esses estagios como um todo. A simulacdo considerou variacdes nas

mesmas variaveis simuladas no capitulo 5.2.3. mas aplicadas ao sistema como um todo.

Para esta andlise em escala industrial, utilizou-se o0 mesmo sistema de Ol e a
mesma membrana ja analisados no estudo anterior sobre o desempenho do mdédulo
(capitulo 5.2.3.), e os seus parametros e condi¢cdes operacionais serviram como dados
de entrada no software MATLAB.

Diferentemente do estudo anterior, que focava no comportamento de um Unico
md&dulo, esta simulacdo analisou o impacto de parametros e condigdes operacionais no
desempenho global do sistema ao longo dos diferentes "estagios" (ou etapas) do
sistema, além de considerar as interacbes entre os mesmos. Embora o conceito de
estagios incrementais seja semelhante em ambos os estudos, esta analise abrange um
numero maior de componentes e interacdes, oferecendo uma visdo mais abrangente do

desempenho do sistema sob diferentes condi¢des operacionais (Sano et al., 2015).

Analisou-se o impacto de variagcbes das propriedades da membrana e das
condigbes operacionais no desempenho de global do sistema de OIl, ao longo de
guarenta estagios, a temperaturas entre 20 e 45°C. A simulacéo foi realizada através da
adaptacdo de um script do estudo do desempenho de um sistema de Ol de agua
salobra, de Zhang (2015) em MATLAB, e o script gerado encontra-se detalhado no

Anexo E.

Foi ainda determinada a area de membrana para atingir uma taxa de rejeicao de
sais de 90%. A determinacdo da area total da membrana nesta simulacdo é
fundamental, pois influencia diretamente a capacidade de producdo de &gua
dessalinizada pelo sistema (DuPont, 2023; Wagner & Chem, 2001; Zhang, 2015).
Quanto maior a area da membrana, maior a quantidade de agua que o sistema pode
processar (WQA, 2013; Zhang, 2015). Para calcular a area necesséaria da membrana,
foi determinado o caudal médio do primeiro estagio do sistema Ol em MATLAB,
permitindo estimar a quantidade de agua disponivel para atender a demanda de agua
necessaria. Esta area foi ajustada progressivamente conforme variavam as condicdes
operacionais, como pressdo de alimentagdo, concentracdo e temperatura,

determinando a area total ao longo do processo.
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Adicionalmente, foi realizada uma analise de sensibilidade, de forma a explorar
como variagbes em diferentes condigcbes operacionais, nomeadamente no fluxo de
alimentacédo, concentracdo de sais na entrada, pressao inicial aplicada e em metas de
recuperacdo distintas, influenciam a area de membrana necessaria em fungcéo da

temperatura (entre 15 e 45°C) (Anexo F).

Esta analise objetivou identificar os parametros operacionais mais influentes no
desempenho do sistema e compreender melhor as interagdes entre as variaveis de
estudo ao longo dos diferentes estagios do sistema (Moon et al., 2024; Shaaban &
Yahya, 2017).

A metodologia consistiu em variar sistematicamente uma variavel de cada vez
(fluxo de alimentacdo, pressdo aplicada, concentracdo de alimentacdo e meta de
recuperacao), mantendo as outras constantes, de forma a calcular a &rea de membrana
necessaria para atingir uma meta de rejeicdo de sais de 90% e investigar 0s seus

impactes no dimensionamento da area da membrana.

A meta de recuperacao de agua foi estabelecida em 90%, de forma a maximizar
a eficiéncia do sistema, ou seja, obter a maior quantidade possivel de agua purificada a
partir da agua bruta, minimizando o desperdicio, resultando em 10% de salmoura

descartada.

A simulagdo contou com varia¢des nos valores das variaveis Qp, P2 € Cp e meta

de recuperacao em cinco cenarios, descritos no Quadro 5.6.

Quadro 5.6 — Cenarios simulados de Qb, Pa, Ch € metas de recuperacao

Cenario Qb Pa Co Meta Recuperagéo
(L/(m2.h) | (bar) | (mg/L) (%)
1 250 40 30 000 60
2 550 50 35 000 65
3 850 60 40 000 70
4 1150 70 45 000 75
5) 1450 80 50 000 80

Foram testadas diferentes combinac8es de caudal de alimentacao (variando entre
250 e 1 450 m?®/d), pressdo de alimentacéo (entre 40 e 80 bar) e concentracdo de NaCl
na alimentacdo (entre 30 000 e 50 000 mg/L). Metas de recuperacdo de 60 a 80%
também foram simuladas para estudar o impacto na area de membrana em fungéo da

temperatura. Os limites para a concentracdo de alimentacao (32-45 g/L) e caudal de
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alimentacdo (264 a 5 328 m3/d) foram definidos com base nas recomendacdes do
fabricante (Lenntech, 2015), mas foram explorados valores superiores e inferiores para

testar os efeitos dessas variaveis em cendrios extremos (Lenntech, 2015).

A gama de valores escolhidos para simular a pressao aplicada e a meta de
recuperacdo também seguiram os valores de referéncia do fabricante do sistema
(Lenntech, 2015).
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6.

Apresentacao e discusséo de resultados

6.1. Influéncia da temperatura nas propriedades do fluido

Os resultados descrevem o impacto da temperatura nas propriedades do fluido

a escala laboratorial, nomeadamente na viscosidade do solvente, difusividade do sal

(Figura 6.1a), na permeabilidade a agua e do sal (Figura 6.1b), na transferéncia de

massa, 3 (Figura 6.1c), presséo aplicada e na rejeicédo de sais (Figura 6.1d).

Cada parametro analisado foi avaliado com um racio a 25°C como referéncia de

forma a avaliar a variagéo de cada propriedade sob diferentes temperaturas.
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Figura 6.1 - Efeito da temperatura da agua numa membrana de Ol: a) Viscosidade (u) e

difusividade do soluto (D), b) permeabilidade da agua (A) e do soluto (B), c) Kcp, B, d) Pa e

rejeicdo de sal observada (x)

Por exemplo, na Figura 6.1a sdo geradas duas curvas para analisar a

viscosidade da agua (uT/uzs) e a difusividade (D+1/D2s) em funcdo da temperatura, no
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gual o eixo Y representa a razdo da difusividade em relacao a difusividade e a razédo da

viscosidade em relacédo a viscosidade a 25°C.

Verificou-se que a temperatura tem um efeito significativo nas propriedades do
fluido, conforme observado na Figura 6.1. Observou-se que, a medida que a
temperatura aumenta, a difusividade do soluto aumenta e a viscosidade da agua
diminui. Este fenbmeno deve-se a relagao inversa entre a temperatura e a viscosidade,
bem como a relagéo direta entre a temperatura e a difusividade, explicando por que a
difusividade do soluto aumenta enquanto a viscosidade da agua diminui com o aumento
da temperatura. Isto sugere que o soluto se difunde mais rapidamente em temperaturas
mais altas e que a membrana se torna mais permeavel a agua em temperaturas mais
altas, aumentando a permeabilidade. Esta variacdo produziu aumentos simultaneos nos

coeficientes de permeabilidade da 4gua e do soluto.

Relativamente a permeabilidade da membrana, verificou-se que esta aumenta
proporcionalmente com a temperatura, devido a relagcdo linear entre estas duas
variaveis. Este comportamento pode ser explicado pela expansao térmica dos poros da
membrana, que ocorre com o0 aumento da temperatura, permitindo que mais moléculas
de agua e soluto atravessem a membrana. Contudo, embora o aumento da
permeabilidade & &gua tenda a diminuir a concentracdo de sais no permeado,
simultaneamente aumenta a concentracdo de soluto na alimentacdo. Este efeito é
limitado porque, mesmo com o aumento da permeabilidade, os efeitos no transporte do
soluto sdo menores devido a capacidade da membrana de reter os solutos. Isto reduz

as concentracbes de SDT, tornando a Agua de maior qualidade.

Ao comparar os resultados da permeabilidade a agua e ao sal, surgiram diferencas
gue sugerem alteracdes nas propriedades da solucdo e da membrana em diferentes
temperaturas. Estas alteracdes podem incluir mudancas na estrutura e na dindmica dos
poros da membrana, afetando a permeabilidade intrinseca tanto a agua quanto ao

soluto.

B diminuiu com o aumento da temperatura, indicando que o efeito de polarizagédo
de concentracdo é reduzido em temperaturas mais altas. Assim, a permeabilidade

aumenta, conforme indicado pela diminuicdo do f.

Por conseguinte, com o aumento da temperatura, constatou-se que 0 Kcp
aumenta, indicando que a taxa de transferéncia de massa € maior em temperaturas
mais altas, como mostra a Figura 6.1. Por outro lado, a pressao aplicada diminuiu,

indicando que é necessaria menos pressao para alcangar a mesma rejei¢cdo de sais e
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produzir o caudal desejado a temperaturas mais elevadas da 4gua de alimentacéo, ou

seja, a eficiéncia de rejeicdo de sais aumenta em temperaturas mais altas.

Relativamente a rejeicdo de sais observada, esta permanece quase inalterada,
contudo, a rejeicdo diminui ligeiramente com o aumento da temperatura. Conclui-se
assim, que o efeito da temperatura sobre estas propriedades néo é linear e existe uma

relacdo complexa entre a temperatura e as propriedades da solucao.

Da mesma forma, Altmann et al., (2022) verificaram que temperaturas mais altas
aumentam a solubilidade do soluto, e contribuem para uma maior taxa de difusdo do
soluto através da membrana, causando uma reducao na rejei¢ao de sal pela membrana.
Verificaram que quando a temperatura de alimentagcdo aumentou de 25 para 40°C, a
rejeicdo de sal diminuiu, ao contrario do presente estudo, onde se verificou que a

rejeicdo de sal foi constante independentemente da temperatura.

Comparativamente com os estudos de Zhang (2015) e Jin et al. (2009) o presente
estudo apresentou diversos aspetos semelhantes, tais como: observou-se que a
viscosidade da agua diminui com o aumento da temperatura, enquanto a difusividade
do soluto aumenta. Também foi unanime que a permeabilidade a agua e ao sal
aumentam com a temperatura. Além disso, a polarizacdo de concentracdo diminui a

medida que a temperatura aumenta, facilitando a separagéo de solutos.

No entanto, realcam-se algumas diferencas. Zhang (2015) reportou um aumento
mais significativo na permeabilidade a 4gua e ao sal em comparagédo com o presente
estudo e o estudo de Jin et al. (2009). Em relacéo a rejei¢do de sais, tanto no presente
estudo quanto no de Jin et al. (2009), a rejeicdo de sais diminuiu ligeiramente com o
aumento da temperatura, enquanto Zhang (2015) observou uma reducdo mais

acentuada nesse parametro.

Assim, os resultados coincidem nas tendéncias gerais, como 0 impacto da
temperatura nas propriedades da solu¢do, mas divergem na magnitude das variagoes,
especialmente na permeabilidade e rejeicdo de sais. Importa realcar que o sistema
utilizado neste estudo foi diferente dos utilizados nos estudos de Zhang (2015) e de Jin
et al. (2009), bem como a tipologia da agua bruta de entrada, que nestes dois Ultimos,

analisa dgua salobra.

Como resultado dos sete cenarios para determinar em que condigcdes
determinadas variaveis como a velocidade de escoamento laminar e a concentracdo

molar, afetam o processo Ol a diferentes temperaturas, analisados no Quadro 5.2,
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constatou-se que o Kcp aumentou a medida que a velocidade do escoamento laminar é

mais elevada, conforme observado na Figura 6.2.

Este fendbmeno pode ser explicado pelo facto de velocidades mais altas
contribuirem para aumentar a taxa de difusdo das moléculas, faciltando a sua
movimentacdo através da membrana ou do meio; gerarem maior turbuléncia, o que
aumenta a mistura e a renovacao das moléculas na camada limite de fluido préxima a
superficie da membrana, tornando-a mais fina, reduzindo a polariza¢éo de concentragédo

na superficie da membrana, o que contribui para um aumento no Kce.

m Cenario 1: u=4 cm/s m Cenario 2: u=5 cm/s Cenario 3: u=6 cm/s
Cenario 4: u=7 cm/s m Cenério 5: Mb=0,5 mol/L  m Cenario 6: Mb=2 mol/L
° 2.00E-05 m Cenario 7: Mb=3,5 mol/L
°
© 1.80E-05
2 1.60E-05
©
% @ 1.40E-05
g £ 1.20E-05
= & 1.00E-05
sS4
@ E 8.00E-06
& 6.00E06
Q
“g 4.00E-06
©] 2.00E-06
0.00E+00
T=15°C T=25°C T=35°C T=45°C

Temperatura (°C)
Figura 6.2 - Resultados dos 7 cenarios no coeficiente de transferéncia de massa (Kcp) a
diferentes temperaturas
Concluiu-se que, variacdes na velocidade do escoamento laminar influenciam o
Kce, sendo que, quanto maior a velocidade, maior o coeficiente e, portanto, mais eficaz
sera o processo. Em contrapartida, as variagdes na concentracdo molar ndo tiveram
qualquer impacto no Kcp, pelo que se verifica que as barras da Figura 6.2

correspondentes as simulacdes dos cenarios 4 a 7 se encontram igualmente niveladas.

Constatou-se ainda que o Kcp aumentou gradualmente com o aumento da
temperatura em todos o0s cenarios, o que significa que o sistema de Ol esta a funcionar
de forma mais eficiente a temperaturas mais elevadas, permitindo a remoc¢éao de sais e
impurezas de forma mais eficaz. Estas variacbes em funcao da temperatura podem ser
justificadas pela aceleracdo das reacdes de transferéncia, contribuindo para um Kcp
mais alto. Os resultados dos valores de Kcp obtidos na simulagdo nos sete cenarios
considerados, encontram-se no Quadro G1 no Anexo G, onde se evidencia a vermelho

0s ultimos trés cenarios que nao tiveram alteracdo de valores.
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De forma perceber qual a varia¢do entre cada simulacao realizada nos diferentes
cenarios, foi calculada a variac@o percentual entre os valores obtidos em cada cenério

segundo a equacao 43.

L Valor final — Valor inicial
Variagdo percentual (%) = Valor tnicial x 100 (43)

As variacBes percentuais apresentadas nos quadros que se seguem ao longo
deste capitulo foram calculadas a partir dos valores obtidos no Quadro G1 do anexo G,

segundo o exemplo seguinte e a equacéao 44.

e Kcp no cenario 1 a 15°C (u=4 cm/s) = 1,06x10°
e Kcp no cenério 2 a 15°C (u=5 cm/s) = 8,76x10®

Variagdo (%) entre 4 e 5 cm/s

_ cenério 2 (8,76x107°) — cenario 1 (1,06x107°) 100 (44)
B cenario 1 (1,06x10-5)

Ao analisar as variagc@es percentuais observadas no Quadro 6.1, verificou-se que
menores velocidades de escoamento (entre 4 e 5 cm/s) tiveram maior impacto no Kep,
especialmente a temperaturas mais baixas. As setas representadas no Quadro 6.1.
representam o comportamento da variagéo percentual, sendo que se considerou que as
setas para cima representam uma variacdo percentual positiva e seta para cima
representam variagdes percentuais negativas, ou seja, diminuem de um cenario para

outro com determinada percentagem.

O Kcp reduziu significativamente em 17%, nas temperaturas de 15, 25 e 35 °C. No

entanto, a 45 °C, essa variagdo resulta num aumento de 8%.

Quadro 6.1 — Variagdo percentual de Kcp a diferentes temperaturas

Velocidade de escoamento

Te°C|4a5cm/s|5a6cm/s [6a7cm/s | 4a7cm/s
15 4 17% 1 8% T 6% 1 6%
25 3 17% 1 8% T 6% I 5%
35 3 17% T 8% T 6% 1 5%
45 T 8% T 6% T 5% T 21%
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Quando se compara as varia¢des percentuais de Kcp entre 5 e 6 cm/s, a variacao
foi positiva em todas as temperaturas, com um aumento de 8% a 15, 25 e 35°C, e um

aumento ligeiramente menor de 6% a 45°C.

Temperaturas mais baixas (15, 25 e 34°C) tenderam a mostrar reducdes na
variacdo da velocidade de escoamento entre 4 e 5 cm/s, enquanto a 45°C maostrou

aumentos em todas as velocidades de escoamento simuladas.

Quando se variou 1 cm/s entre 4 e 7 cm/s, temperaturas mais baixas (15, 25 e
35°C) mostraram o0 mesmo comportamento com iguais variagbes para todos os valores
simulados, ao contrario do que se sucedeu a 45°C, onde se observou uma variagéo
distinta. A maior variacdo entre a velocidade mais baixa e mais alta simuladas,
ocorreram a 45°C com um aumento de 21%, enquanto a temperatura mais baixa (15°C)
se registou uma reducgédo de 6% do Kcp. ISSo sugere que a resposta do sistema as
mudancas de velocidade é altamente dependente da temperatura, com

comportamentos distintos em temperaturas mais altas.

Para avaliar o impacte das variaveis em estudo em fun¢cédo da temperatura na
polarizacdo da concentracao (B) foi efetuado o mesmo exercicio. Constatou-se que 3 €
afetada pela variagdo de velocidade de escoamento laminar e que esta, € tanto maior

guanto menor a velocidade, conforme se observa na Figura 6.3.

5.00 H Cenério 1: u=4 cm/s m Cenério 2: u=5 cm/s Cenario 3: u=6 cm/s
450 Cenério 4: u=7 cm/s m Cenério 5: Mb=0,5 mol/L = Cenério 6: Mb=2 mol/L
o m Cenario 7: Mb=3,5 mol/L
w  4.00
IS
S 3.50
c
3
e 3.00
o
© 250
3
o 200
Q@
g 150
N
& 100
o
o 0.50
0.00
T=15°C T=25°C T=35°C T=45°C
Temperatura (°C)

Figura 6.3 — Resultado da simulacdo dos 7 cendrios em relagdo a 3 entre 15 e 45°C

As variagfes na velocidade do escoamento laminar mostraram mais uma vez que,
esta variavel influéncia a B. O efeito da polarizacdo da concentracdo diminuiu com o

aumento da temperatura, conforme se verifica na Figura 6.3.

90



Velocidades mais elevadas (como u=7 cm/s) reduziram a polarizacdo, 0 que
significa que hd uma camada mais fina de sais acumulados na superficie da membrana.
Isto facilita a rejeicdo de sais, mantendo a eficiéncia do processo de separacdo, uma
vez que, com menos sais acumulados na superficie da membrana, a quantidade de sais

gue passa para o permeado € menor, gerando agua de melhor qualidade.

Este resultado vai ao encontro da teoria de Alves (2010) que defende que, as
formagbes de zonas de polarizacdo podem ser diminuidas com o aumento da
velocidade de escoamento, promovendo a turbuléncia perto da superficie da membrana,
instigando o arrastamento de parte dos solutos aglomerados, reduzindo a espessura da

camada gel, aumentando a velocidade de permeacéo.

Por outro lado, tal como se verificou no Kcp, a concentracdo molar ndo afetou os
resultados de (3, pelo que se verifica novamente o mesmo nivel das barras relativas as
simulacdes dos cenérios de 4 a 7. Além disso, em concordancia com os resultados da
Figura 6.1 j& mencionados, verificou-se também um decréscimo deste parametro com

0 aumento da temperatura.

Observou-se que a polarizagdo da concentracdo na superficie da membrana
diminuiu gradualmente com o0 aumento da temperatura em todos 0s cenarios,
melhorando a eficiéncia do processo, tal como se verifica na Figura 6.3 e no Quadro G2
do Anexo G, no qual se evidencia a vermelho os ultimos trés cendrios que nao tiveram

qualquer alteracéo de valores.

Contrariamente ao que se observou no caso anterior, menores temperaturas

impactaram mais os valores de 3, conforme se observa no Quadro 6.2.

Quadro 6.2 - Variacdo percentual de 3 a cada incremento de 1 cm/s em temperaturas entre 15
e 45°C

Velocidade de escoamento

T°C|4a5cm/s|5a6cm/s [6a7cm/s | 4a7cm/s
15 4 10% 1 8% 1 6% 4 22%
25 1 8% 1 6% 1 5% 4 19%
35 7% 1 6% 1 4% 1 16%
45 1 6% d 5% 4% d 14%

As varia¢Bes mais amplas de B ocorreram quando se fez variar a velocidade de
escoamento do fluido a temperatura de 15°C e a menos ampla a 45°C, ou seja, a

resposta do sistema as mudancas de velocidade é mais pronunciada a temperaturas
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mais baixas, com uma menor varia¢cdo a4 medida que a temperatura aumenta. Quando
se comparam as variagbes percentuais em 4 e 7 cm/s, a variacdo mais ampla,

apresentou uma reducéo de 22% a 15 °C.

Para além disso, a velocidade de escoamento mostrou ter maior impacto em 3 a
velocidades menores (4 a 5 cm/s), onde se verificou uma maior variacdo percentual
entre 6 e 10%, comparativamente com maiores velocidades que variaram apenas entre

4 e 6% entre 6 e 7 cm/s.

As Figuras 6.4 e 6.5 e 0 Quadro G3 do Anexo G representam a influéncia da
velocidade de escoamento laminar e da concentragcdo molar na pressédo aplicada a
temperaturas entre 15 e 45°C. Neste parametro em especifico, os resultados da
simulacao dos cenarios 1 a 4 e 5 a 7 foram gerados separadamente de forma a facilitar

a visualizacéo dos resultados.

® Cenério 1: u=4 cm/s Cenario 2: u=5 cm/s

Cenario 3: u=6 cm/s Cenario 4: u=7 cm/s
20.00
18.00
16.00
14.00
12.00
10.00
8.00
6.00
4.00
2.00
0.00

Pressédo aplicada (bar)

T=15°C T=25°C T=35°C T=45°C

Temperatura (°C)

Figura 6.4 — Variacdo da Pa nos cenéarios de 1 a 4 a temperaturas entre 15 e 45°C

Verificou-se um decréscimo constante da pressdo em funcdo do aumento da
temperatura em todos 0s cenarios, ou seja, a temperaturas mais altas € necesséria
menos pressdo para alcancar a mesma rejeicdo de sal e produzir o fluxo desejado,

conforme a Figura 6.4 em concordancia com a Figura 6.1.

Constatou-se que, a velocidade do escoamento laminar influencia o Kcp, a
polarizacdo de concentracdo e a pressdo de entrada no sistema e que todas as

propriedades da solucao, séo igualmente influenciadas pela funcédo da temperatura.

Velocidades de escoamento maiores, provocaram o aumento do coeficiente de

transferéncia de massa e consequente reducdo do efeito de polarizacdo da
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concentracdo na membrana e da pressao inicial necessaria. Isto porque, quando se
aplica maior velocidade no fluido, aumenta a taxa de difusdo das moléculas, facilitando
a sua movimentacao através da membrana. Para além disso, aumenta a turbuléncia,
reduzindo a camada filme a superficie da membrana, reduzindo o efeito de polarizacao,
0 que contribuiu para o0 aumento do coeficiente de transferéncia de massa. Isto provoca
a diminuicdo da resisténcia da membrana, pelo que o sistema passa a exigir maior

presséo para manter o mesmo caudal de permeado.

u, mostrou impactar também a P,, que foi tanto menor quanto maior a velocidade
de escoamento. Contudo, ao contrario do que se observa com o Kcp € com 3, verificou-
se que as alteragbes na concentracdo molar dos sais influenciam a pressdo aplicada
(Figura 6.5).

H Cenario 5: Mb=0,5 mol/L = Cenério 6: Mb=2 mol/L = Cenario 7: Mb=3,5 mol/L
700.00

600.00
500.00
400.00
300.00
200.00

100.00

000 . - ........................ i ........................ - N

Presséo aplicada (bar)

Temperatura (°C)

Figura 6.5 — Variacdo da Pa nos cenarios de 5 a 7, a temperaturas entre 15 e 45°C

Observou-se ainda que, a medida que a concentragdo molar dos sais aumenta,
maior € a pressdo necessdria a aplicar, como evidenciado na Figura 6.5. Isto pode
ocorrer uma vez que, quando a concentracdo molar € maior a pressao osmotica
acompanha esse aumento, o que faz com que se torne necessario aplicar uma pressao

superior a pressao osmética para forgcar o solvente a atravessar a membrana.

A variacdo da velocidade de escoamento do fluido teve 0 mesmo comportamento
na P,, como em Kcp € em B, registando maiores variacoes a temperaturas e velocidades

de escoamento menores, conforme se observa no Quadro 6.3.
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Quadro 6.3 - Variacdes percentuais de Pa em todos os cenarios entre 15 a 45°C

Velocidade de escoamento (cm/s) | Concentragdo molar da 4gua (mol/L)
Too 4a5 | 5a6 | 6a7 4a7 05a2 2a35 0,5a3,5
Variagdo percentual da presséo (%)
15 6% | 44% | 13% | {13% T 274% 1T 73% 1 547%
25 5% | 4% | 3% | | 11% T 275% T 73% T 551%
35 $a% | 3% | L2% | | 10% T277% 1T 73% 1 555%
45 $4% | 13% | 2% 9% T 279% T 74% 1 559%

O maior impacto da variacdo da concentracdo inicial dos sais ha P, quando se
comparou as variagbes percentuais entre 0,5 e 3,5 mol/L, ocorreu a 45°C (559%),
diminuindo para 547% a 15°C.

A variagdo percentual da concentracdo inicial de sais entre 0,5 e 2 mol/L
apresentou um aumento significativo, especialmente a 45 °C (279%), enquanto a entre
2 e 3,5 mol/L revelou um aumento constante de 73% a 15, 25 e 35 °C, e 74% a 45 °C.

Para além disso, verificou-se que variar concentracdes de sais menores (entre
0,05 e 0,5 mol/L) tiveram menor impacte na pressao, conforme se verifica no Quadro
6.4. A variacao da pressao foi calculada subtraindo o valor da pressao exigida obtido da
simulagdo com a maior concentragdo de sais ao valor obtido com a concentracdo de

sais menor.

Quadro 6.4 - Variacdo da presséo a cada incremento de 1,5 mol/L na concentracdo de sais

Temperatura (°C)

T=15°C T=25°C T=35°C T=45°C
Variagdo da presséao (bar)
0,05-0,5 mol/L 73 62 55 50
0,5 - 2 mol/L 244 205 182 167
2 - 3,5 mol/L 244 205 182 167

Aumentos na concentracdo de sais em incrementos de 1,5 mol/L, entre 0,5 e 2
mol/L e entre 2 e 3,5 mol/L, a pressdo aumentou na mesma propor¢cdo para cada
temperatura simulada. Contudo, observou-se que quando se variou a concentracao de
sais inicial entre 0,05 e 0,5 mol/L, a pressédo exigida aumentou de forma menos
pronunciada. Ou seja, menores concentra¢fes de sais iniciais tiveram menor influéncia
na pressao a aplicar no sistema, quando comparadas a varia¢des entre contragdes de

sais superiores.
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Contudo, nesta simulacdo, quando se simulou o comportamento do sistema a
variagcbes na concentracdo de sais na entrada observou-se, em solugdes com
concentracdes de sais entre 2 e 3,5 mol/L (cenarios 6 e 7), valores extremamente altos
de presséo (entre 227 a 577 bar), conforme se verifica no Quadro G3 do anexo G. Este
resultado reflete que a dessalinizacdo deixa de ser viavel quando concentracdes tao
elevadas, que equivalem a &gua hipersalina, entram neste sistema. Isto porque, as
membranas de Ol comerciais sdo projetadas para suportar pressdes maximas na faixa
de 40 a 80 bar, pelo que, pressbes de 200 a 600 bar excedem em muito essas

especificacdes e tornariam o sistema estruturalmente inviavel.

Estes valores podem ser consequéncia de configuracdes irreais nesta simulacao,
como fluxo de agua insuficiente, mau ajuste de varidveis de transporte de massa ou
subestimacédo da eficiéncia do sistema. Contudo, n&o se explorou o que motivou a estes
valores irreais em condicdes extremas, pelo que seriam necessarios mais estudos para

identificar a concentragdo maxima de sais admitida no sistema para cenarios extremos.

95



6.2. Variaveis que afetam o desempenho do Moddulo de

membranas

Os resultados da analise do impacto de variaveis como o fluxo de agua e de soluto,
a taxa de fluxo de permeado, a concentracdo de alimentacéo, entre outras, que afetam
o desempenho do médulo de membrana Ol a escala industrial foram simulados com o

modelo matematico presente nos scripts do Anexo C.

Obteve-se os valores de parametros, como o0 Kcp € a pressdo, de forma a
identificar as condi¢fes ideais para alcancar altas taxas de saida de permeado e baixas
concentracdes de sal, com base nas propriedades da membrana e nas condi¢bes

operacionais (Quadro 6.5).

Quadro 6.5 - Resultados obtidos do output do Anexo C

Parametro Valor obtido

Js (mg/(m?.h)) 3,335
Cp (g/L) 7,494%10°
CP 1,000
K (m/s) 0,372
dhL (bar.s?/m?) 0,402
Pb (bar) 63,980
Cb (g/L) 0,035
OsmBri (bar) 0,029
OsmPer (bar) 6,255%x10°
v (m/s) 0,193
hi (bar) 0,002
D (m?/s) 9,580x10°

A simulacao revelou uma taxa de recuperacéo do elemento do médulo de 0,0989,
ou 9,89%, o gue significa que apenas 9,89% da agua de alimentacao é convertida em
permeado. Isso implica que a maior parte da 4gua de alimentacdo ndo passa pela

membrana e € descartada (Figura 6.6).
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44,5000

Iteration 8: Recovery = 0.0989, Rejection = 0.9979|

Figura 6.6 — Output do anexo C em MATLAB de Ju, taxa de recuperacéo e taxa de rejei¢édo de

sais

Obteve-se ainda uma taxa de rejeicdo de sais de 99,79%, o que significa que a
membrana estd a reter com eficiéncia os sais dissolvidos presentes na agua de
alimentacdo (Figura 6.6). No geral, os resultados indicam que a membrana operou
eficientemente em termos de rejeicdo de sais, ou seja, a membrana esta a reter
eficientemente os SDT, produzindo um permeado de alta qualidade com baixa
concentracao de sais. Estes resultados vao ao encontro dos resultados dos estudos de
Crittenden (2005) e Zhang (2015).

A simulacédo revelou ainda que o sistema foi eficiente, apresentando uma baixa
concentracao de soluto no permeado e um caudal significativo de 4gua permeada. Isto
sugere que a membrana remove eficazmente os contaminantes, resultando num
permeado com baixa concentracdo de sais, adequado aos padrbes de agua para
consumo conforme o Quadro 2.2. A concentracdo de sais a saida do sistema (35 mg/L)
esta dentro dos valores limite estabelecidos pelo Decreto-Lei n° 69/2023, de 21 de
agosto, que define o valor maximo de 200 mg/L para a qualidade da agua para consumo

humano.

A pressdo osmoética do permeado foi extremamente baixa, indicando uma boa
rejeicdo de solutos. O Kcp, a velocidade do fluido e a perda de carga minima na
membrana revelaram que a operacao foi eficiente e estavel, com boa reducdo da

polarizacdo de concentracao.

A Figura 6.7, reflete a interacdo entre variaveis como o fluxo de agua e de soluto
e a taxa de fluxo de permeado, a diferentes temperaturas (15 e 45°C) ao longo de 10

membranas no médulo de membrana.

Observou-se que o fluxo de dgua e de soluto diminuiram progressivamente ao
longo do médulo, independentemente da temperatura. Este comportamento, reforca que
a eficiéncia do médulo diminui devido ao aumento da concentragdo de solutos e da
pressdo osmotica acumulada ao longo das membranas (Figura 6.7a e 6.7b). Segundo

Alves (2010) esta observacéo ja era esperada, devido a fendbmenos que criam condi¢cdes
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para a acumulacdo de solutos rejeitados pela membrana durante o escoamento laminar,

provocando um declinio no fluxo de permeado ao longo do tempo.

Em temperaturas mais altas, ambas as variaveis se mantém menores, sendo que
a diferenca no fluxo de agua que atravessa a membrana no inicio do modulo a
temperaturas mais altas (45°C) comparativamente com temperaturas mais baixas 15°C,
foi aproximadamente de 20 L/(m?2.h).
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Figura 6.7 — Variacdo do a) Fluxo de agua, b) Fluxo de soluto e c) Taxa de fluxo de permeado

ao longo do modulo de membrana de Ol a diferentes temperaturas

Contrariamente, o fluxo de soluto aumentou linearmente ao longo do comprimento
da membrana, sendo mais elevado em temperaturas mais baixas (Figura 6.7b). Isto
ocorre, porque a medida que a temperatura aumenta, a quantidade de soluto que
permeia através da membrana em qualquer ponto do processo tende a ser menor,
devido & menor permeabilidade da membrana ao soluto e ao aumento da solubilidade

e difusividade em temperaturas mais altas, resultando num maior transporte através da

mesma.
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Nestas trés variaveis a separacao entre as curvas foi pequena, indicando que o
impacto da temperatura sobre as mesmas é pouco significativo, tal como se verificou no

estudo do impacto da temperatura abordado anteriormente.

Surpreendentemente, a polarizagéo da concentracao diminuiu ao longo do médulo

da membrana, como se verifica na Figura 6.8a.
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Figura 6.8 — Variacéo de a) 3, b) v e c) Kcp ao longo do médulo de Ol a diferentes

temperaturas

Isso sugere que, a medida que a agua se move através da membrana, 8 reduz,
possivelmente devido a dilui¢do do soluto no lado da alimentacéo indicando uma melhor

eficiéncia do processo de Ol com menos efeitos de polarizagao.

O Kcp também diminuiu ligeiramente ao longo da membrana (Figura 6.8c).
Contatou-se ainda nesta simulagdo que a temperatura teve maior impacto no Kcp € em
B, uma vez que as separagdes entre as curvas de cada temperatura foram mais

espagadas que em qualquer outra variavel. Com o aumento da temperatura, o fator de
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B tendeu a ser menor, devido ao aumento da difusividade do soluto a temperaturas mais
altas, resultando numa distribuicio de concentracdo mais uniforme e a taxa de
transferéncia de massa tendeu a ser maior, devido as maiores taxas de transferéncia

de solutos nestas condicdes.

A velocidade de escoamento inicial diminuiu linearmente ao longo do mddulo
devido a exclusdo continua de agua permeada, o que reduz o volume de fluido e a

temperatura também mostrou ter pouco impacto nesta variavel (Figura 6.8b).

Verificou-se ainda que a concentracdo de permeado aumentou ao longo do
moédulo de membrana em todas as temperaturas de agua, sendo mais acentuada em
temperaturas elevadas devido a maior permeabilidade da membrana, conforme se

verifica na Figura 6.9a.

Idealmente, a concentragcdo de solutos no permeado deveria permanecer
relativamente constante ao longo do médulo. No entanto, nesta simulagdo aumentou,
provavelmente devido ao fluxo de permeado ser menor no final do médulo, onde a
diluicdo é reduzida e pode ter levado a uma concentracdo ligeiramente maior de

concentracao de permeado.
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Figura 6.9 — Variacdo da concentracdo de permeado ao longo do médulo de membrana a

diferentes temperaturas; e b) taxa de recuperacdo em funcéo da temperatura

A taxa de recuperagdo diminuiu de forma linear com o aumento da temperatura
(Figura 6.9b). A medida que a temperatura aumenta, a eficiéncia do sistema de Ol na
recuperacao de agua é reduzida. Em temperaturas mais baixas, como 15°C, a taxa de
recuperacdo € mais elevada, atingindo cerca de 0,47%, mas a medida que a
temperatura sobe para 45°C, a taxa de recuperagdo diminui para aproximadamente
0,41%.
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A Figura 6.9b mostra uma relacdo inversa entre a temperatura e a taxa de
recuperacao. A analise dos dados revela uma relacéo linear com declive negativo entre
estas duas variaveis, como evidenciado pela equacdo da reta. O coeficiente de
determinacdo (R?=1) confirma que a correlacdo entre temperatura e taxa de

recuperacao é perfeitamente linear.

A inclinacdo negativa da reta (-0,0067) indica que, para cada aumento de 5°C na
temperatura, a taxa de recuperagéo reduz-se em 0,0067%. Este comportamento é tipico
dos sistemas de OI, onde a permeabilidade das membranas aumenta com a
temperatura, facilitando a passagem de agua e solutos. No entanto, o aumento da
permeabilidade também permite que mais solutos atravessem a membrana,
aumentando a concentracdo de solutos no permeado e, consequentemente, reduzindo

a eficiéncia do processo.

Verificou-se que em todas as variaveis, a temperatura de 45°C, houve um
decréscimo ou aumento repentino entre 0 9° e 10° elemento de membrana, pelo que se
analisou as variagbes que ocorreram e o0 impacto das mesmas neste incremento, como

se verifica no Quadro 6.6.

As variacdes percentuais apresentadas no Quadro 6.6 foram determinadas a partir

da equacéo 43 e seguindo o exemplo da equacéo 44, do capitulo 6.

Quadro 6.6 - Variacdes entre as 1°, 9°, 10° elemento de membrana a temperatura de 45 °C

Elemento de membrana Variagao Variagao
1 9 10 9°e 10° (%) | 1°e 10° (%)
Fluxo d(g agua 262.93 134,22 100,82 L 22.9% L 61.7%
(L/m2.h)
Fluxo de sais .
(mg/(m2.h)) 19 668,40 | 31 224,70 | 34 224,50 19,6% 1 74,0%
Velocidade de 0,21 0,13 0,12 18,9% 1 42,9%
escoamento (m/s)
Coeficiente de
transferéncia de 0,14 0,12 0,11 13,1% 117.1%
massa (m/s)

Fluxo de . .
permeado (m¥/s) 0,00 0,00 0,00 1 24,9% 1 61,7%
Cpncentrq@ao de 32,00 5101 55,08 19.7% *70.9%
alimentacéo (g/L)

Concentracédo de . .
permeado (g/L) 0,07 023 0,34 1 45,9% 1 353,8%
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Com base na andlise das variacdes entre as seccdes do médulo de membrana a

temperatura de 45°C, observaram-se algumas tendéncias significativas que impactaram

a eficiéncia do processo de separagdo por membranas. As maiores variagdes entre as

seccdes 1 e 10 foram observadas na concentracdo de permeado, fluxo de agua, fluxo

de permeado, concentracdo de alimentacdo e fluxo de sais, conforme se verifica no
Quadro 6.6.

Constatou-se que:

A concentragéo de permeado aumentou drasticamente em 353,79%, indicando
uma maior retencdo de sais no permeado. Este aumento pode ser atribuido a

reducédo no fluxo de 4gua, que concentra mais 0s sais no permeado.

A diminuicéo no fluxo de agua e do fluxo de permeado em 61,65% sugere uma
reducdo na eficiéncia de permeacéo da agua ao longo do médulo da membrana,

possivelmente devido a fatores de desgaste da mesma.

A concentracdo de alimentacéo e o fluxo de sais aumentaram 74,93 e 74,01%,
respetivamente, indicando uma maior concentracdo de sais na alimentacéo, o
gue pode ser resultado da diminuicao do fluxo de agua, que concentrou mais 0s
solutos na alimentacdo. Para além disso, o aumento da concentracdo de sais no
permeado, sugere que 0s sais estdo a ser cada vez mais retidos na membrana.
Ou seja, a diminuicdo do fluxo de agua ndo s6 concentrou 0s sais na
alimentag&o, como também potenciou a reten¢éo de sais na mesma, impactando

a eficiéncia do processo de separacao.

Entre as seccdes 9 e 10, observou-se uma série de variagbes nas variaveis

analisadas, que indicam mudancas significativas na eficiéncia do processo de

separacado por membranas. Especificamente:

O fluxo de agua diminuiu em 24,88%, de 134,22 L/m2.h para 100,82 L/m2.h, o
gue sugere uma reducdo na eficiéncia de permeacédo da agua, possivelmente
devido a desgaste da membrana. Esta diminui¢cdo no fluxo de 4gua também
resultou na reducéo no fluxo de permeado em 24,89%, refletindo a mesma
tendéncia.

A concentracdo de alimentacdo aumentou em 9,74%, indicando uma maior
concentracdo de solutos na alimentacdo. Este aumento na concentracdo de
solutos na alimentagdo pode ser atribuido a reducdo no fluxo de &gua, que

concentra mais 0s sais.
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— Consequentemente, o fluxo de sais aumentou em 9,61% e a concentracao de
permeado aumentou significativamente em 45,92%, sugerindo uma maior

retencdo de solutos no permeado.

— Além disso, a velocidade de escoamento diminuiu em 8,92%, de 0,13 m/s para
0,12 m/s, o que pode estar relacionado a diminuicdo do fluxo de agua. Isto
porque, menores velocidades de escoamento podem resultar em menor
turbuléncia, afetando a eficiéncia da transferéncia de massa. O coeficiente de
transferéncia de massa também reduziu 3,07%, de 0,12 m/s para 0,11 m/s,
indicando uma menor eficiéncia na transferéncia de solutos através da

membrana.

Essas varia¢des indicam que o sistema de separacdo por membranas operou de
forma menos eficiente no final do modulo, com uma menor producdo de agua

dessalinizada e com maior retencao de solutos.

As variacdes bruscas observadas entre 0 9° e 10° elementos do médulo de
membrana ocorreram exclusivamente a 45°C possivelmente devido ao impacto da
temperatura no comportamento da membrana. A 45°C, a viscosidade da &agua é
reduzida, aumentando a permeabilidade da membrana e a taxa de extracdo de
permeado nos primeiros elementos. Esse aumento inicial acelera o acimulo de solutos
na alimentacdo remanescente, elevando exponencialmente a pressdo osmaética nos
ultimos elementos de membrana, o que reduz a for¢ca motriz para o transporte de agua.
Além disso, temperaturas mais elevadas intensificam os processos de difuséo,
favorecendo a passagem de solutos para o permeado, enquanto a velocidade de
escoamento diminui ao longo do moddulo, exacerbada pelo fluxo inicial elevado,

prejudicando a velocidade de escoamento e o coeficiente de transferéncia de massa.

Os elementos finais, resultaram em quedas acentuadas no fluxo de agua, fluxo de
permeado, polarizacdo de concentragdo, velocidade de alimentacdo e coeficiente de
transferéncia de massa, enquanto o fluxo de solutos e a concentracdo de permeado

aumentaram devido a maior difusdo e ao acumulo de solutos junto a membrana.

Além disso, a alta temperatura pode ter acelerado algumas reac¢des quimicas, e
favorecido processos como fouling ou saturacdo de sais, criando instabilidades locais
gue intensificam as flutuacdes observadas. Essa combinacéo de fatores torna os ultimos
elementos de membrana no modulo especialmente suscetiveis a mudancas no
desempenho do processo, evidenciando o impacto significativo da temperatura e das

condi¢cBes operacionais extremas no comportamento global do médulo.

103



Esse efeito ndo é tdo pronunciado em temperaturas mais baixas (15, 25 e 35°C),
porque a permeabilidade é menor e a acumulagéo de solutos € mais gradual, evitando

flutuacBes drasticas.

Os estudos de Jiang et al. (2014) e Jeong et al. (2017) abordaram o sistema Ol
com abordagens distintas. Jiang et al. alcancaram uma taxa de recuperacao de 42,1%
e rejeicdo de sais de 99,52% a 25°C, observando a diminui¢cdo da velocidade do
solvente e do fluxo de permeado ao longo da membrana devido ao aumento da pressao
osma@tica. Em contraste, o presente estudo destacou-se com uma alta rejeicao de sais
de 99,79% e uma baixa concentracdo de sais no permeado de 0,035 mg/L, resultando
em agua de alta qualidade, mas com uma taxa de recuperacdo de 9,89%,
significativamente menor quando comparada com Jiang et al. (2014) e com o0s

resultados otimizados de Jeong et al. (2017) (Jeong et al., 2017; Jiang et al., 2014)

No gque refere a velocidade de escoamento, ambos 0s estudos mostraram a
diminuicéo linear na velocidade de escoamento ao longo da membrana indicando que
a medida que a agua passa pela membrana, a velocidade reduz consistentemente
devido a resisténcia crescente e ao aumento da concentracdo de solutos (Jiang et al.,
2014). No entanto, Jiang et al. (2014) apresentaram uma velocidade inicial de
alimentagdo maior. Contudo, este estudo apresentou uma analise mais detalhada do
impacte da temperatura, sugerindo que a temperatura tem pouco impacte na tendéncia
de diminuicdo da velocidade de escoamento dentro do intervalo estudado. Constatou-
se gue a maior velocidade inicial e a maior queda observada no estudo de Jiang et al.
(2014) deve-se ao facto de usar um sistema com maior pressado inicial e menor
concentracdo de alimentacdo (Jiang et al., 2014). Essas diferencas destacam a
importancia de considerar tanto a variagdo da velocidade ao longo do comprimento da
membrana quanto 0s impactes operacionais de variaveis como a temperatura no

desempenho do sistema.

Jeong et al. (2017) observaram, tal como no presente estudo, que B diminui de
aproximadamente ao longo do comprimento da membrana. Para além disso, ambos os
estudos mostraram tendéncias semelhantes de diminuicdo do B e aumento das
concentracdes ao longo da membrana (Jeong et al., 2017). Contudo, no presente estudo
verificou-se que tanto na concentracdo de alimentacdo quanto na concentracdo de
permeado, os valores sdo maiores para a concentracdo inicial mais alta com um
aumento gradual e mais acentuado para a concentracao inicial mais alta. No entanto,
este estudo proporcionou uma analise mais detalhada, incluindo os efeitos de diferentes

temperaturas e concentracoes iniciais, oferecendo uma compreensido mais completa
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dos efeitos operacionais no desempenho da membrana de Ol, o que nédo é abordado no
estudo de Jeong et al. (2017).

Altaee (2012) estudou o desempenho do sistema de Ol através de um modelo
computacional numa ampla gama de concentracées de agua do mar (35 000 e 38 000
mg/L), utilizando dois tipos diferentes de membranas (SW30HRLE-440i e SW30HR-
380) (Altaee, 2012). Foram avaliadas a taxa de recuperac¢do, a concentracdo de
permeado, o fluxo de permeado e a presséo de alimentag&o e validados os resultados
comparando-os com o software ROSA e dados experimentais de um piloto de
dessalinizacdo de agua do mar (Altaee, 2012).

Comparativamente ao estudo de Altaee (2012), o autor obteve uma taxa de
recuperacdo de 30%, significativamente inferior, devido a diferentes condicdes
operacionais ou caracteristicas de membrana. A taxa de rejei¢cdo de sais no estudo de
Altaee para a membrana SW30HRLE-440i foi de 99,75%, enquanto neste estudo a taxa
de rejeicdo de sais foi ligeiramente superior, de 99,79% (Altaee, 2012). Em termos de
presséo e fluxo ao longo da membrana, corrobora o presente estudo, visto que concluiu
também que quanto maior a pressao osmoética da solucdo de alimentacdo, menor a
guantidade de permeado, a taxa de recuperacdo e a pressdo ao longo da membrana
(Altaee, 2012).

Altaece (2012) revelou tendéncias semelhantes na diminuicdo do fluxo de
permeado e no aumento nado linear da concentragcdo de permeado ao longo dos
elementos da membrana, 0 que confirma a validade das tendéncias observadas
(Alsarayreh et al., 2019).

Em comparacdo com estudo de Alsarayreh et al. (2019), ambos destacaram a
influéncia significativa da presséo, temperatura e fluxo de alimentacdo no desempenho
do processo de dessalinizagdo por Ol. Concluiram que o aumento da presséo e da
temperatura pode melhorar a recuperacédo de agua, no entanto, essa melhoria diminui
a medida que o fluxo de alimentacdo aumenta. Esta observacao é consistente com 0s
resultados obtidos no presente estudo, onde a taxa de recuperacdo e o fluxo de
permeado demonstraram uma relacdo sensivel com a pressédo aplicada e o fluxo de

alimentacéo.

Além disso, os autores ressaltaram ainda que menores valores de fluxo e presséo
podem resultar num menor consumo de energia durante todo o processo. Esta

conclusao é relevante para ambos os estudos, enfatizando a importancia de otimizar
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esses parametros operacionais para alcancar eficiéncia energética neste processo
(Hadadian et al., 2020; Saeed & Alhawaj, 2023).

Hadadian et al. (2020) e Saeed et al. (2023) apresentaram modelos
computacionais para prever o desempenho de sistemas de Ol. Saeed et al. (2023)
validaram o seu modelo com o software WAVE, alcancando 90% de taxa de
recuperacao para uma concentracéo de 32 000 mg/L e 83% para uma concentracao de
40 000 mg/L, valores muito superiores aos obtidos no presente estudo (Hadadian et al.,
2020; Saeed & Alhawaj, 2023). Comparativamente ao presente estudo, Hadadian et al.
(2020) e Saeed et al. (2023) revelaram tendéncias semelhantes de diminui¢éo do fluxo
de permeado ao longo dos elementos da membrana.

Os autores concluiram que a quantidade de permeado a saida diminui linearmente
ao longo dos elementos em todas as faixas de concentragdes de alimentacdo simuladas
(32 000 e 40 000 mg/L), destacando variagdes entre diferentes membranas. Da mesma
forma, foi obtida uma tendéncia semelhante de diminuicdo do fluxo de permeado ao
longo dos elementos da membrana nas diferentes temperaturas (20 a 45°C),
verificando-se que temperaturas mais altas resultam em taxas de permeado
ligeiramente maiores (Hadadian et al., 2020; Saeed & Alhawaj, 2023). As principais
diferencas entre os estudos residem nos detalhes das varidveis operacionais
consideradas, ainda que Saeed et al. (2023) considerem 0s mesmos valores de

concentracao de alimentagéo.

Efetuou-se ainda uma andlise de sensibilidade que permitiu avaliar o impacto de
parametros como o caudal inicial de agua, a pressdo aplicada e a concentracdo de
alimentagdo na taxa de recuperacdo, a diferentes temperaturas para compreender
melhor os seus efeitos no processo. Os resultados desta analise encontram-se descritos
na Figura 6.10.
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Figura 6.10 — a) Influéncia de diferentes caudais de alimentacdo (Q) em m3/d; b) diferentes
pressdes (P) em bar e c) diferentes concentracdes iniciais de sais em mg/L, na taxa de

recuperacao de dgua em funcdo da temperatura

A andlise de sensibilidade revelou que o caudal de alimentacdo, a pressao a

aplicar e a concentracéo inicial de sais na solucéo influenciam a taxa de recuperacao.

Verificou-se que caudais e concentracdes de alimentacédo mais baixos, bem como
maior pressao inicial de entrada no sistema favoreceram a taxa de recuperacao de agua

dessalinizada, conforme se observa na Figura 6.10.

A maior diferenca verificou-se entre o primeiro e segundo cendrio no caudal de
alimentacédo, que a 100 m®d atingiu uma taxa de recuperacdo de agua de 50%,
enquanto a 300 m®/d reduziu substancialmente para 30%. Isto é relevante porque em
caudais de alimentacdo mais baixos, o tempo que a agua permanece em contato com
as membranas aumenta, permitindo que uma maior fracdo da agua de alimentacéo seja
convertida em permeado, resultando numa maior taxa de recuperacdo de agua

dessalinizada, especialmente para sistemas com varias membranas em série.
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A recuperacao melhora significativamente com o aumento da Pa. Segundo Alves
(2010), este facto deve-se a influéncia das varia¢cdes no gradiente de pressao no fluxo
de permeado. A taxa de recuperacdo aumentou ainda com a temperatura até
aproximadamente 60°C e comecou a diminuir ou estabilizar, em todas as pressoes. Este
comportamento ja era previsto, visto que, 0 aumento da presséao reduz a diferenca de
pressdo osmotica, facilitando a permeacéo da 4gua. A combinacéo dessas condicdes
permitira otimizar a recuperacéo de agua, melhorando significativamente o desempenho

do sistema.

Verificou-se que concentragcdes mais baixas melhoram a eficiéncia do sistema,
reduzindo os efeitos de [ e exigindo menos energia para a separacdo, enquanto
concentracdes mais altas aumentam a pressao osmotica e dificultam o processo. Por
exemplo, para concentragfes mais baixas de sais (30 g/L), a taxa de recuperacao pode
alcancar até 30%, mas para concentracdes mais altas (50 g/L), a recuperacdo €&
significativamente reduzida, ficando em torno de 12-15%. Esta tendéncia sugere que
manter uma concentracdo de alimentacdo baixa pode melhorar a eficiéncia do sistema

e atingir uma taxa maxima de recuperacao.

Em resumo, verificou-se que temperaturas moderadas (em torno de 40-60°C)
maximizam a recuperagdo de agua, pois reduzem a viscosidade e melhoram o
desempenho do sistema. Caudais menores e maiores pressdes favoreceram uma maior
taxa de recuperacgéo, enquanto menores concentragdes de sal resultaram em melhores
desempenhos devido a reducéo da pressdo osmotica. A recuperacao de agua diminuiu
em temperaturas muito altas e em concentracbes de sais elevadas, devido & maior

pressdo osmatica e possiveis limitagdes da membrana.

Assim, é essencial considerar e ajustar estas trés variaveis num estudo de
dessalinizacdo por OIl, de acordo com a capacidade do sistema e as condi¢cbes

operacionais para melhorar a recuperacdo de agua dessalinizada.
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6.3. Influéncia da pressé&o e concentracao de sais no consumo

especifico de energia

O estudo da influéncia do CEE realizado a partir do script anterior da analise das
variaveis que afetam o desempenho do Mddulo a escala industrial (Anexo D), revelou
uma relacéo inversa entre o CEE e a eficiéncia de rejei¢ao, conforme ilustrado na Figura
6.11.
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Figura 6.11 - Relacdo entre o CEE e a eficiéncia de Rejei¢éo

A medida que a eficiéncia de rejeicdo aumenta, o CEE diminui, o que sugere que
o sistema de Ol opera de forma mais eficiente quando a membrana rejeita mais solutos.
Otimizar a eficiéncia de rejeicdo ndo s6 melhora a qualidade da agua produzida, mas
também reduz significativamente o consumo de energia, resultando em operacdes mais
econdmicas e sustentaveis. Este equilibrio entre a qualidade da agua e a eficiéncia

energética é essencial para processos de dessalinizacao eficazes.

A Figura 6.11 revelou que existe uma relagdo linear com declive negativo entre a

eficiéncia de rejeicdo e o CEE, conforme indicado pela equacao 44.
y = —0,0003x + 3,192 (45)

No inicio da curva, com uma eficiéncia de rejeicdo mais baixa (préxima de 0%), o
CEE é mais elevado (~3,192 kWh/m3), pois o sistema tem de trabalhar mais para tentar
separar os solutos da agua. A medida que a eficiéncia de rejeico se aproxima de 100%,
o CEE cai para cerca de 3,16 kWh/m3, refletindo uma operacdo mais eficiente do

sistema.
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Este comportamento sugere que a maximizacdo da eficiéncia de rejeicdo é
fundamental para alcancar menores consumos de energia, especialmente em grandes

instalacdes de Ol, onde a reducdo de custos operacionais € crucial.

A analise da relacao entre o CEE e a pressado de alimentacdo em funcao da
concentracao de alimentacéo, revelou que o CEE aumenta com a concentracao de sais
na agua de alimentacao para todas as pressdes avaliadas (50, 64 e 75 bar), conforme
se observou na Figura 6.12. Este comportamento sugere que o processo de Ol se torna
mais exigente energeticamente a medida que a concentracdo de sais na agua a tratar
aumenta.

—<— 50 bar
—&— 64 bar
75 bar

©w
©

Consumo Especifico de Energia (kWh/m3)
@w s _ w ®» N

w
)

@
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Concentragao de Alimentagao (g/L)

Figura 6.12 — Relacéo entre o CEE e a concentracdo de alimentacdo a diferentes pressdes do

sistema

Além disso, observou-se que pressdes de alimentacdo mais elevadas, como 75
bar, resultam num CEE superior em comparacdo com pressfes mais baixas (50 bar).
Isto indica que, embora seja necessaria uma maior pressao para tratar agua com
concentracdes de sal elevadas, isso acarreta um aumento significativo no consumo de
energia.

O resultado das simulacdes da influéncia da presséo e concentracdo de sais nos
valores de CEE obtidas do software MATLAB e desenvolvidas em Excel encontram-se
representadas no Quadro H1 do Anexo H.

Constatou-se que, o aumento no CEE foi mais pronunciado, variando de 9% a
12% a medida que a concentracdo de alimentagcdo aumenta, quando se variou a

pressao aplicada entre 50 e 75 bar, conforme observado no Quadro 6.7.
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As variacdes percentuais apresentadas no Quadro 6.7 foram determinadas a partir

da equacéo 43 e seguindo o exemplo da equacéo 44, do capitulo 6.

Quadro 6.7 — VariacOes percentuais do CEE a diferentes pressdes e concentracdes de
alimentacgéo

Concentracdo de alimentacgéo (g/L)

Variacdes na pressao (bar) | 10 | 20 32 40 45 50
50 e 64 5% | 5% | 6% | 5% | 6% | 6%
50e75 9% | 10% | 10% | 11% | 11% | 12%
64e75 4% | 5% | 5% | 6% | 5% | 6%

Isso sugere que o0 aumento da presséo de 50 para 75 bar tem um impacto maior

no consumo de energia, especialmente em concentracdes mais altas.

A variacdo da pressao entre 50 e 64 bar levou a um aumento do CEE entre 5 e
6%, 0 que indica uma mudanca relativamente estavel no consumo de energia para este

intervalo de pressao, independentemente do aumento na concentracao.

Quando comparados os valores de 64 e 75 bar, as variacdes na CEE ficam entre
4 e 6%, com leves oscilacbes nas diferentes concentracbes de alimentacdo. Este
intervalo de pressdo apresentou menor impacto no aumento do CEE em comparacao

com o intervalo de 50 a 75 bar.

Concluiu-se, portanto, que a variagdo do CEE tende a ser maior com a
combinacdo de altas pressfes e altas concentracBes de alimentacdo, ou seja, para
concentracdes de alimentacdo mais baixas, operar a pressdes mais baixas pode ser
mais eficiente em termos energéticos. No entanto, quando se tratam concentracdes de
sais mais elevadas, é quase inevitavel que se tenha de operar a pressdes mais altas, o

gue, consequentemente, resulta num aumento do CEE.

Ja nos estudos de Lilleparg et al., (2021) e Chougradi et al,. (2021), se tinha
concluido que a resposta energética foi diretamente ligada a variacdo da salinidade,
sendo que, quanto maior a concentracdo da alimentacdo, maior o CEE. Verificou que o
aumento da concentracdo de alimentacdo com uma constante de 2,5 g/L causou um
aumento do CEE com um valor quase constante de 0,15 kWh/m?, que aumentou com a
taxa de recuperacdo. Justificaram esse comportamento como sendo possivelmente
exclusivo do perfil de pressdo em estudo que fornece presséo constante, e que, sob um

perfil de presséo diferente, pudesse ocorrer um padrdo de aumento de energia diferente.
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Por outro lado, Das et al., (2024) através do estudo uma membrana de Ol sob
condi¢des de fluxo de alimentacdo variaveis para determinar o impacto potencial da
operacdo no desempenho da membrana, observaram que sob condi¢cbes de altas
pressodes de alimentacéo, os valores de CEE sdo menores do que os observados a altas
taxas de fluxo de alimentacao e baixas pressdes de alimentacdo. Este resultado ja era
esperado, pois afirmaram que o CEE é influenciado por uma combinacédo de taxa de

fluxo de alimentacéo e pressao de alimentagéo (Das et al., 2024)

Tanto no presente estudo quanto nos estudos de Das et al., (2024) e Lilleparg et
al., (2021), observa-se uma relacdo negativa entre a eficiéncia de rejeicdo e o CEE,

sugerindo que um aumento na rejeicao de solutos leva a um menor consumo de energia.

Relativamente & influéncia da concentracédo de alimentacdo no CEE, ambos os
autores observaram um comportamento semelhante ao obtido no presente estudo,
concluindo que concentragbes elevadas de sais aumentam significativamente o
consumo de energia, o que evidencia um desafio para o processo em condigbes com

concentracdes elevadas de sais.

Quanto ao impacto da Pressdo no CEE, os estudos de Das et al., (2024) e
Lilleparg et al., (2021) também apontaram que pressfes elevadas de alimentacéo
podem reduzir o CEE em comparacgdo com altas taxas de fluxo em condi¢cdes de baixa
pressdo. No entanto, ambos sugerem que, embora pressdes mais altas possam
melhorar a rejei¢éo de solutos e reduzir o CEE, existe um limite além do qual o aumento
de pressao ndo é energeticamente eficiente, especialmente em sistemas com elevada

salinidade.

Dessa forma, conclui-se que a concentracdo de alimentagdo e a pressédo
influenciam diretamente o desempenho energético do processo de Ol. Portanto, otimizar
essas variaveis torna-se fundamental para reduzir o CEE, melhorar a eficiéncia do

processo e consequentemente minimizar 0s custos operacionais.
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6.4. Desempenho global do sistema Ol

A é&rea total da membrana necessaria para atingir uma taxa de rejeicdo de sais
pretendida (90%) foi determinada através de estimativas e verificou-se que era
necessario que a membrana tivesse 52,80 m?, para um fluxo médio de 142,04 L/(m?.h)
(Figura 6.13).

areaEst =

52.8017

>> AveFlux

AveFlux =

142.0409

Figura 6.13 — Output da estimativa da area total da membrana e Qp em MATLAB

Os resultados da simulacdo das diversas variaveis fundamentais para o
desempenho de um sistema de Ol em diferentes temperaturas encontram-se
apresentados de seguida de forma detalhada (Figura 6.14).
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Figura 6.14 — Influéncia da temperatura ao longo dos estagios incrementais em: a) Jw, b)
Js, €) Qp e d) Co
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De acordo com a analise da Figura 6.14a e dos Quadros 11 e 12 do Anexo |,
verificou-se que o fluxo de agua ao longo dos estagios de incremento apresentou uma
diminuicdo constante, com uma queda acentuada nos estagios iniciais, seguida de um
ligeiro aumento de 5 a 8%, antes de voltar a decrescer entre os estagios 16 e 17. Este
comportamento era esperado, uma vez que a perda de pressado ao longo do processo
e 0 aumento da concentracao de sal a medida que a agua permeia 0s primeiros estagios

contribuem para essa variacao.

Em temperaturas mais elevadas, como 40 e 45°C, observou-se um fluxo de agua
ligeiramente superior nos estagios iniciais. 1sso ocorre porque em temperaturas mais
altas, a menor viscosidade melhora a passagem de &agua no inicio facilitando o

transporte de agua, especialmente nos primeiros estagios.

O fluxo de soluto e a concentragdo de sais na alimentagdo aumentou ligeiramente
ao longo dos estagios incrementais, especialmente a menores temperaturas, refletindo
a rejeicao continua de solutos que se acumulam no lado de entrada do sistema (Figura
6.14b e Figura 6.14d). Estas pardmetros aumentaram, principalmente devido a maior
permeabilidade da membrana ao longo dos estégios, o0 que permite a passagem de mais

soluto, explicando 0 aumento do fluxo de soluto e de concentracdo de sais de entrada.

A taxa de permeado a saida seguiu um padrdo semelhante ao do fluxo de agua,
com uma reducao progressiva ao longo dos estagios. No entanto, a diminui¢ao foi mais
acentuada em temperaturas elevadas, evidenciando uma perda de eficiéncia do sistema
nessas condi¢Bes, conforme mostrado na Figura 6.14c. Os Quadros 14 e 15 do Anexo |
mostraram que a taxa de permeado caiu abruptamente entre os estagios 16 e 17, com
uma reducdo de aproximadamente 47%. Esta queda pode ser atribuida a reducdo da
pressdo de permeacdo e ao aumento da concentragdo de soluto, que dificultam a

passagem da agua através da membrana nessa fase do processo.

Embora temperaturas mais altas melhorem o fluxo de agua nos estagios iniciais,
também intensificam a concentracdo no concentrado e no fluxo de soluto, o que pode

comprometer a qualidade do permeado e a eficiéncia do sistema nos estagios finais.

Contudo, em todos 0s casos, a temperatura teve pouco efeito nas variaveis, a
excecao do coeficiente de transferéncia de massa e nos Ultimos estagios do sistema (a

partir do 31° estagio).

Conforme ilustrado na Figura 6.15a, 0 Kcp variou ao longo dos estagios de

incremento, sendo menos eficiente nos estagios iniciais e recuperando gradualmente
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nos estagios finais, com maior eficiéncia em temperaturas elevadas. No entanto, como
mostrado nas Figuras 17 e 18 do Anexo |, observou-se um aumento de cerca de 20% no
Kcp entre os estagios 16 e 17, especialmente nas temperaturas mais altas. Isso indica
qgue, até certo ponto, a eficiéncia do sistema na transferéncia de massa melhora,
possivelmente devido & maior permeabilidade das membranas em condi¢cbes de

temperatura elevada.
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Figura 6.15 — Influéncia da temperatura em a) Kcp, b) v, ¢) Qb e d) C;, ao longo dos estagios de

incremento

A velocidade de alimentagdo apresentou um comportamento semelhante ao do
Kcp (Figura 6.15b). Embora a variagdo da temperatura tenha tido um impacte menos
significativo na velocidade de alimentacao, verificou-se que, em temperaturas mais altas
(acima de 30°C), houve um aumento subito da velocidade de alimentacéo antes de uma
gueda abrupta nos estagios finais (Figura 19 do Anexo I). Esse pico de crescimento, tal

COmo Nnos outros casos, verificou-se entre os estagios 16 e 17, com um aumento de
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cerca de 50% (Figura 110 do Anexo I). Esse aumento repentino pode refletir a aplicacao
de maior pressao para compensar a perda de eficiéncia, mas o sistema eventualmente
falha em manter o fluxo, e a velocidade de alimentacéo cai drasticamente nos estagios

seguintes.

O fluxo de alimentagédo, também diminuiu de forma consistente ao longo dos
estagios de incremento, com uma queda mais acentuada nos primeiros estagios, o que
reflete uma diminuigdo do desempenho & medida que o processo avanca (Figura 6.15c).
Em temperaturas mais elevadas, observou-se um leve aumento no fluxo de
alimentagdo, o que pode ser atribuido a diminuicdo da viscosidade da solugéo,
facilitando o movimento da agua através da membrana. A Figura 111 do Anexo |
apresenta caudais de alimentacdo nos ultimos 30 estagios de incremento, revelando o
desempenho do sistema em condi¢gBes de maior concentracdo de solutos e presséo

osmodtica.

A concentracao de permeado aumentou progressivamente ao longo dos estagios,
atingindo picos nos ultimos elementos, especialmente em temperaturas mais elevadas,
devido a maior permeabilidade da membrana ao soluto, 0 que pode comprometer a
gualidade final do permeado (Figura 6.15d e Figura 112 do Anexo ). Este
comportamento reflete a concentragédo crescente de solutos a medida que a 4gua é

extraida do sistema, caracteristica tipica em sistemas de Ol.

Contudo, a concentragdo de sais na saida do sistema excede os limites
estabelecidos pelo Decreto-Lei n.° 69/2023 de 21 de agosto, que define um valor
maximo de 200 mg/L de NaCl para agua de consumo humano. Com uma concentracao
préxima de 6 000 mg/L, conclui-se que seria necessario um pos-tratamento para cumprir

as normas legais.

No geral, a temperatura teve pouco impacto nas variaveis ao longo do sistema, a
excecao do coeficiente de transferéncia de massa que, tal como visto anteriormente nas
restantes simulagfes, tem impacto significativo na transferéncia de massa na osmose
inversa. Ainda que o aumento da temperatura aumente a permeabilidade e o fluxo
inicial, também acelere a perda de eficiéncia ao longo dos estagios. Observou-se que a
eficiéncia na remocéo de solutos e a producéo de permeado sdo consideravelmente
reduzidas nos estagios finais, particularmente em condi¢cfes de temperatura elevada.
Este cenario sugere a necessidade de otimizar o sistema ou operar a temperaturas mais

baixas. Apesar de as temperaturas mais elevadas proporcionarem caudais iniciais
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maiores, resultam numa maior concentracdo de solutos ao longo do médulo, o que afeta

negativamente a qualidade do permeado e a eficiéncia energética do processo.

Como resultado da simulagdo do desempenho do sistema de Ol em diferentes
condi¢cdes operacionais, observou-se que, todas as variaveis estudadas decairam
consistentemente entre os estagios 31 e 38, correspondentes as temperaturas entre 20
e 45 °C, conforme se verifica nas Figuras 11 a 112 do Anexo |. Considerou-se que estas
variagbes abruptas a partir do estagio 31 sdo provocadas pelo facto de o sistema de
dessalinizacdo poder estar a atingir o seu limite de eficiéncia, especialmente a
temperaturas mais elevadas. Ou seja, quanto maior a temperatura, mais rapido atinge

0 ponto de falha operacional.

O acumulo de solutos, 0 aumento da pressao osmatica e as limitacdes fisicas das
membranas poderéo ser fatores que também contribuem para a queda de desempenho

nestes estagios finais.

O comportamento repetitivo observado pode ainda representar os limites
operacionais da membrana e o esgotamento da capacidade do sistema para lidar com

as crescentes concentragfes de solutos nos estagios finais.

Para além disso, este ponto critico de falha pode ser gerado devido a incapacidade
do préprio codigo simulado em MATLAB continuar a realizar calculos quando o sistema
ja esté préximo do seu limite operacional, levando o script a encerrar os calculos ou e
retornar zeros ou valores fixos para as variaveis, ou na incapacidade do modelo

continuar a convergir ou produzir resultados validos.

A andlise de sensibilidade realizada revelou que e o fluxo de alimentacéo, a
presséo a aplicar, a concentragdo inicial de sais iniciais e a as metas de recuperacdo

influenciam a area de membrana exigida, conforme se observa na Figura 6.16.
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Figura 6.16 — Impacto de Q, P, C e metas de recuperacao na area da membrana: a) Influéncia
de diferentes caudais de alimentacéo; b) de diferentes pressées do sistema; c) de diferentes
concentracdes de alimentagédo e d) de diferentes metas de recuperacéo de agua na area de

membrana a diferentes temperaturas

Ao variar o fluxo de alimentacédo entre 250 e 1450 L/m?2.h, verificou-se que maiores
caudais implicam areas de membrana maiores e sdo mais constantes mesmo quando
se aumenta a temperatura da solucdo. Isto porque o fluxo de alimentacdo pode
aumentar a taxa de transferéncia de massa, melhorando a eficiéncia do processo de
separacao, resultando numa maior area de membrana necesséria para acomodar o

esse fluxo.
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Em maiores fluxos (1450 L/m?.h), o decréscimo da area de membrana com o

aumento da temperatura é mais pronunciado, conforme se observa no Quadro 6.8.

Quadro 6.8 - Valores da area de membrana em funcao do fluxo especifico a 15 e 45°C

Fluxo (L/mZ2.h)

250 550 850 1150 1450
T (°C) Area de membrana (m?)
15 112,43 | 247,35 | 382,28 | 517,20 | 652,12
45 66,14 | 145,50 | 224,87 | 304,23 | 383,60
Variagéo entre 15 e 45°C | -46,30 | -101,85 | -157,41 | -212,96 | -268,52

Verificou-se que quando o fluxo foi 250 L/m?.h, a area de membrana entre 15 e
45°C diminuiu 46,3 m?, enquanto a 1450 L/m?.h, registou uma variagdo muito maior, de
268,5 m?. Esta variacdo pode ser explicada pelo fato de que, em temperaturas mais
altas, a viscosidade da solucdo diminui, aumentando a taxa de permeado o que,

consequentemente, diminui a area de membrana necessaria.

Constatou-se ainda que, a cada aumento de 300 L/m?.h, a &rea de membrana
aumenta de forma consistente tanto a 15°C quanto a 45°C, o que sugere que, a relacéo
entre o fluxo de alimentacéo e a area de membrana é proporcional, independentemente
da temperatura. No entanto, 0 aumento é maior a 15°C (134,9 m?) quando comparado
a 45°C (79,4 m?), o que indica que a temperatura tem um efeito significativo na eficiéncia

do processo de separacao.

Observou-se também que pressdes iniciais mais elevadas exigem menor area de
membrana, especialmente em temperaturas mais altas (Figura 6.16b). Isto indica que
operar a pressfes mais baixas pode ser vantajoso para reduzir a area de membrana

necessaria, visto que podem diminuir a taxa de permeacao.

O maior impacto verificou-se quando se fez variar a presséo aplicada entre 40 e
50 bar. Quando se aumentou a pressao de 40 para 50 bar, a area de membrana diminuiu
341,8 e 287,3 m? a 15 e 45°C, respetivamente. Para além disso, foi possivel observar
gue as variacdes nos valores da area de membrana sdo tanto menores quando maior a

pressédo aplicada, conforme se observa no Quadro 6.9.

As variacdes percentuais apresentadas no Quadro 6.9 foram determinadas a partir
da equacdo 43 e seguindo o exemplo da equacdo 44, do capitulo 6. As setas

representadas no Quadro 6.9. representam o comportamento da variagdo percentual,
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sendo que se considerou que as setas para cima representam uma variacdo percentual
positiva e seta para cima representam variacdes percentuais negativas, ou seja,

diminuem de um cenario para outro com determinada percentagem.

Quadro 6.9 — Valores e variagfes da area de membrana em funcao da presséo e a
temperaturas de 15 e 45°C

Variagdo entre

T (°C) 40 bar 50 bar 40 e 50 bar
15 593,65 251,85 -341,80
45 431,75 143,92 -287,83
Variacdo entre 15 e
450C -161,91 | -107,94
% Variacdo entre 15
eg s Lot | 1 43%

A area da membrana também diminuiu com o aumento da temperatura. Verificou-
se que quando se fez variar a pressao entre 15 e 45°C, a area de membrana diminuiu
27% a 40 bar e 43% a 50 bar.

As variacdes da concentracdo de sais ha agua de alimentacdo mostraram ter
impacto significativo na 4rea de membrana necessaria, conforme se verifica na Figura
6.16c.

Concentragdes de sais na agua de alimentagdo mais baixas (entre 30 e 35 g/L
NaCL) tiveram pouco impacto na area de membrana e reduziram ligeiramente com o
aumento da temperatura. Contudo, a partir de 40 g/L de sais os resultados foram muito

variaveis.

A 40 g/L de concentracdo de sais na alimentacdo a area de membrana diminui
ligeiramente com a temperatura, até aos 45°C, onde a area de membrana decaiu para
zero. Esta variacdo drastica pode ser devido a inUmeros fatores, nomeadamente: a
membrana ndo consegue mais operar eficientemente nessas condi¢cdes devido a uma
possivel saturacdo da membrana por particulas ou sais, ou danos estruturais causados
pela alta concentracdo e temperatura; 0 modelo zerou a area da membrana quando o
calculo atingiu ou superou a taxa de recuperacdo desejada (90%) devido ao modelo no
script; ou se considerando que modelo calculou que as condigbes operacionais foram
suficientes para atingir a taxa de recuperacdo desejada sem necessidade de area

membrana adicional.
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Contudo, mais critico ainda, foram os resultados que se verificaram quando se
simulou a concentracdo de alimentagéo a 50 000 mg/L de sais, ou seja, uma dgua com
uma concentracdo de SDT equivalente a salmoura. A esta concentragdo, a area de
membrana foi de 0 m?, a todas as temperaturas simuladas. A auséncia total de area de
membrana a 50 g/L de sais é incomum, uma vez que, concentracdes de sais mais altas
deveriam aumentar a area necessaria devido ao aumento da pressdo osmotica. Neste
caso, estes resultados resultaram provavelmente de erros no cddigo MATLAB gerado,
sendo que, se o cbdigo considerar que em condi¢cdes acima de um limite critico de
concentracao sao impossiveis, retornando uma area nula. Ou seja, este cenario extremo

de Ol (proximo a saturacao da agua salgada), néo foi vidvel no modelo configurado.

Estes resultados indicam que, para concentracdes salinas elevadas, a eficiéncia
do processo pode ser severamente comprometida, exigindo uma area de membrana
significativamente maior para manter a eficiéncia de rejeicdo desejada. Este facto
sublinha a importancia de otimizar a concentracédo de alimentacdo para minimizar os

requisitos de area de membrana.

Tal como se sucedeu com a variacdo da concentracdo de alimentacéo, a partir de
uma taxa de recuperacao de agua de 70% os resultados da area de membrana ficaram
comprometidos (Figura 6.16d). Sendo que nesta simulac&o, o fabricante do sistema
simulado (LennRO SW M500) considerou a taxa de recuperacdo do sistema em 45%,
possivelmente as metas de recuperacdo simuladas excederam a capacidade do

sistema, especialmente a partir de 70%.

Tendo em conta o0s picos observados nas Figuras 6.16c¢ e 6.16d, efetuou-se uma
andlise mais detalhada da influéncia da concentracdo de sais e da taxa de recuperacgao

na &rea de membrana necessaria em funcédo da temperatura.

A Figura 6.17 e o Quadro J1 e J2 do Anexo J, fornecem uma visdo mais clara
sobre como a area de membrana varia com a temperatura sob diferentes concentracées

de alimentacéo.
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Figura 6.17 - Variagdo percentual da concentracéo de alimentacao (C) na area de membrana
a temperaturas de 15, 25, 35 e 45°C
Tal como observado anteriormente, observou-se que tanto a temperatura quanto
a concentracdo de sais tém uma influéncia significativa na variagdo percentual da area

de membrana.

Verificou-se que, para a faixa de concentragéo inicial de sais de 30 a 35 ¢g/L, a
variagdo percentual da area de membrana aumenta com a temperatura, atingindo um
pico de 60% a 35°C antes de diminuir ligeiramente para 56% a 45°C. Para a faixa de 35
a 40 g/L, a variacdo percentual aumenta significativamente com a temperatura, atingindo
113% a 35°C. A faixa de 40 a 45 g/L mostra um grande aumento a 25°C, com uma

variacdo de 286%, mas ndo foram gerados dados para temperaturas mais altas.

O modelo ndo conseguiu gerar dados fidveis para concentragdes mais elevadas,
especialmente a altas temperaturas, pelo que ndo retornou valores de é&rea de
membrana nessas condi¢cdes, como se verificou entre 35 a 50 g/ de sais. Tal como
referido anteriormente, o cédigo pode ter retornado valores vazios em altas
concentracdes de sais e temperaturas elevadas, devido a instabilidade da membrana
utilizada na Ol ou de incongruéncias no codigo, o que pode ter levado a resultados
inconsistentes ou inviaveis, tornando dificil a geracao de dados confidveis. Isto porque
o codigo utilizado para nesta simulacéo, foi uma adaptacdo de um cédigo criado para
simular um sistema de Ol de agua salobra, o que pode ter influenciado estes resultados,

apesar de toda a adaptacdo para uma simulacéo de Ol de 4gua do mar.

A taxa de recuperacao também apresentou alguns picos que foram considerados
interessantes para analisar com maior detalhe. No Quadro J3 e J4 do Anexo J estédo
representados os valores da area de membrana necessaria para atingir determinadas

taxas de recuperacdo de agua, a diferentes temperaturas.
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Figura 6.18 — Variagdo percentual de metas de recuperacdo na area de membrana a
temperaturas de 15, 25, 35 e 45°C
A variacdo percentual da area de membrana é menor para metas de recuperacéo

de 60 a 65% (21%) e aumenta significativamente para metas de 65 a 70% (183%).

Verificou-se que a maior variacao da area de membrana ocorreu quando se variou
a taxa de recuperacao entre 65 e 70% a maior temperatura de 45°C, resultando num
aumento de 703%. Especificamente, a area de membrana aumentou de 112,21 m? para
900,83 m?. Isso sugere gque, em temperaturas mais elevadas, é exigida uma area de
membrana muito maior para alcangar maiores taxas de recuperacdo. Ou seja, embora
a temperatura mais alta aumente a eficiéncia do processo, exige também uma maior

area de membrana para manter a mesma taxa de recuperacao.

Esse aumento significativo pode ser atribuido a maior eficiéncia de separacéo e a
necessidade de compensar a maior pressdo osmdtica e a resisténcia da membrana em
condicBes extremas.

Para a metas de recuperacdo mais elevadas, entre 70 e 80%, a semelhanca do
gue aconteceu quando se variou a concentracdo de alimentagéo a valores mais altas, o
cédigo retornou valores vazios, o que reforca a necessidade de otimizar o cédigo
simulado em MATLAB para sistemas de Ol de agua do mar, que suporte simulacdes

em condicbes reais extremas.

Concluiu-se que para otimizar a eficiéncia do sistema de OIl, é importante
encontrar um equilibrio entre a temperatura, a concentracéo de sais inicial e as taxas de
recuperacao de agua definidas. Verificou-se que operar em temperaturas intermediarias
(25 a 35 °C) e ajustar as metas de recuperacdo pode ajudar a maximizar a eficiéncia e
a vida util da membrana, reduzindo a necessidade de manutencdo e substituicdo
frequente.
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7. Conclusodes

O objetivo deste trabalho foi analisar a influéncia da temperatura e de variacbes
nas condi¢cbes operacionais em sistemas de dessalinizacdo de Ol. Foram estudadas as
propriedades da solucdo no fluxo transmembranar e a performance dos médulos de
membrana de Ol e do sistema. O foco foi otimizar a eficiéncia do processo de
dessalinizacdo por Ol, tanto em termos energéticos quanto na quantidade de agua

tratada em relacdo a agua admitida no sistema.

Para atingir esse objetivo, foram realizadas quatro simula¢des de dois sistemas
de Ol sob diferentes condi¢cdes operacionais, em cenarios tipicos e extremos. Uma
simulacdo foi realizada em escala laboratorial e trés em escala industrial, utilizando

membranas planas e em espiral, respetivamente.

Para cada simulacao foi desenvolvido um cddigo distinto em MATLAB, detalhado

nos anexos de B a F.

A escala laboratorial, foi analisado o impacto da temperatura da agua (entre 15 a
45°C) nas propriedades da solugdo no fluxo transmembranar, como viscosidade da

agua, difusividade do soluto, permeabilidade a &gua e do sal, polarizagdo de

concentragao, transferéncia de massa e pressao.

Explorou-se ainda a influéncia de varia¢g6es na velocidade do fluxo da agua (4 a 7
cm/s) e na concentracdo de sais (0,05 a 3,5 mol/L), em funcdo da temperatura. Esses
fatores foram analisados quanto a parametros como o coeficiente de transferéncia de

massa, pressao a aplicar e polarizacdo da membrana.
Concluiu-se que:

e A temperatura influencia o comportamento das propriedades da solugdo no fluxo
transmembranar. A temperaturas mais elevadas, o soluto difunde-se mais
rapidamente e a membrana torna-se mais permeavel visto que, aumenta a expansao
térmica dos poros da membrana, levando a um aumento consequente da
concentragdo de sais na agua de alimentacéo. Constatou-se ainda que temperaturas
mais altas contribuem para reduzir a concentragdo de sais no permeado gerando
agua de melhor qualidade. Ou seja, a temperatura mostrou estabelecer uma relagao
inversa com a viscosidade da agua, efeito de polarizagdo da concentracdo na
membrana e com a pressao;

e A resposta ao sistema a mudancas na velocidade de escoamento da agua afeta

diretamente o coeficiente de transferéncia de massa, o efeito de polarizacdo e a
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pressdo do sistema, pelo que, controlar estes parametros se torna essencial para

otimizar a eficiéncia deste tipo de sistemas de Ol.

A velocidade de escoamento teve maior impacto no coeficiente de transferéncia de
massa com variacfes entre 6 e 17%, especialmente a velocidades menores (entre 4

e 5 cm/s) e a menores temperaturas.

O Kcp variou na mesma proporcdo a temperaturas entre 15 e 35°C,
independentemente da velocidade de escoamento da agua. Contudo, a temperaturas
maiores (45°C) o Kcp variou numa proporgao diferente, resultando num aumento
entre 5 e 8%, a cada aumento de 1 cm/s. Isso sugere que a resposta do sistema as

mudancas de velocidade é também sensivel a mudancas na temperatura.

Variar a concentragdo dos sais de entrada so influenciou a pressdo a aplicar no
sistema, devido a pressao osmotica que € diretamente proporcional a concentracao

de sais na solugao.

Entre 15 e 45°C, a pressao exigida aumentou cerca de 12% ao variar a concentracao

de sais entre 0,5 e 3,5 mol/L.

Em concentracbes de sais entre 2 e 3,5 mol/L, observaram-se pressdes
extremamente altas (227 a 577 bar), inviabilizando a dessalinizagdo. Esses valores
excedem os limites das membranas de osmose inversa comerciais (40 a 80 bar),
tornando o sistema estruturalmente inviavel quando séo simuladas concentractes
tdo elevadas, que equivalem a agua hipersalina. Este trabalho ndo explorou os
fatores que possam ter contribuido para este resultado. Contudo, as pressdes
extremas obtidas nesta gama de concentracdo de sais podem ser decorrentes de
configuracdes irreais na simulacdo e de ajustes inadequados nas variaveis de

transporte de massa.

A escala industrial, foram feitas trés simulagbes com uma membrana em espiral e

com a unidade de dessalinizacdo moével, especifica para dessalinizacéo de agua do mar

em larga escala, instalada em contentor.

Foi explorado o impacte de variacdes das condigbes operacionais do sistema

como o fluxo, a velocidade de escoamento, concentracdo de sais na alimentacdo e no

permeado, entre outros, de forma seccionada, ao longo de um médulo de membrana e

ao longo de diferentes estagios do sistema, em fun¢éo da temperatura (entre 15 e 45°C).

Concluiu-se que:

¢ Ao longo do processo de dessalinizacao, o fluxo de agua, a quantidade de permeado

na corrente, o efeito de polarizacdo da concentracdo de sais na membrana e a
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velocidade de escoamento diminuem ao longo do processo, provocando um aumento

no fluxo de soluto e na concentracdo de sais na 4gua de alimentagdo e no permeado;

Nos elementos de membrana finais (9° e 10° elemento) a 45°C, houve uma mudanca
repentina no comportamento das variaveis. As variagdes bruscas entre o0 9° e 10°
elementos do médulo de membrana exclusivamente a 45°C podem ter ocorrido
devido ao impacto da temperatura elevada. Isto porque, diminui a viscosidade da
dgua aumentando a permeabilidade e a extracdo de permeado nos primeiros
elementos, acelerando o acumulo de solutos e elevando a pressdo osmética nos
ultimos. Essa alteracdo leva a possiveis reducdes da forca motriz para o transporte
de agua, diminuindo o escoamento laminar e o coeficiente de transferéncia de massa,
enquanto aumenta a difusdo de solutos para o permeado. Esses fatores, aliados a
possiveis reagfes quimicas e fendmenos de fouling da membrana, podem ter
contribuido para as alteracbes acentuadas em todas as variaveis analisada,
evidenciando o impacto da temperatura no desempenho dos ultimos elementos de

membrana.

De forma similar, todas as variaveis decairam nos ultimos estagios do sistema (a
partir do 31° estagio), especialmente a temperaturas mais elevadas. Considerou-se
gue nesse ponto o sistema de dessalinizacdo atinge o seu limite de eficiéncia,
especialmente a temperaturas mais elevadas. Ou seja, quanto maior a temperatura,
mais rapido atinge o ponto de falha operacional. O acumulo de solutos, as limitagdes
operacionais das membranas e a incapacidade do préprio cédigo simulado continuar
a realizar célculos quando o sistema esta préximo do seu limite operacional, deixando
de produzir resultados validos, poderdo ser fatores que também contribuem para a

queda de desempenho nestes estagios finais;

O sistema de separacdo por membranas opera de forma menos eficiente no final do
mabdulo e nos ultimos estagios do sistema em geral, com uma menor producgdo de
agua dessalinizada e maior retencao de solutos, especialmente a temperaturas mais

elevadas.

Paralelamente, explorou-se cinco cenarios, onde se fez variar o caudal de

alimentacédo (entre 100 e 900 m?/d), a pressao aplicada (entre 40 e 80 bar) e a

concentracao de sais inicial (entre 30 e 50 g/L) para analisar o impacto dessas variacbes

na taxa de recuperagdo de 4gua dessalinizada e na area de membrana em funcéo da

temperatura.
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Concluiu-se que:

e Caudais (entre 100 e 300 m?®/d) e concentracdes de alimentacéo mais baixos (30-35
g/L), bem como maior presséo inicial (80 bar) favorecem a taxa de recuperacgéo de
agua dessalinizada, permitindo alcancar entre 20 a 50% de agua tratada face a agua
administrada no inicio do processo. Operar nestas condi¢cbes, contribuem para

otimizar o sistema de dessalinizacao;

e Cada aumento de 5°C na temperatura da agua, diminuiu 0,0067% na taxa de
recuperacdo de agua dessalinizada. Este comportamento é tipico dos sistemas de
Ol, onde a permeabilidade das membranas aumenta com a temperatura, facilitando

a passagem de agua e solutos;

e Em concentracdes de 4gua equivalentes a salmoura (50 g/L) e taxas de recuperagao
acima de 70%, o codigo MATLAB nao forneceu dados para a area de membrana em
nenhuma das temperaturas simuladas. A auséncia total de area de membrana é

incomum e provavelmente decorreu de erros no codigo utilizado.

Assim, é essencial considerar e ajustar estas trés variaveis num estudo de
dessalinizacdo por OIl, de acordo com a capacidade do sistema e as condicbes

operacionais para melhorar a recuperagéo de agua dessalinizada.

Por ultimo, explorou-se como o CEE no sistema de dessalinizagdo é afetado pela
presséo aplicada (a 50, 64 e 75 bar), e pela concentracéo de sais na alimentacao (entre

10 e 50 g/L), também a escala industrial.

Concluiu-se que, existe uma relacdo linear com declive negativo entre o CEE e a
eficiéncia de rejeicdo de sais na solugcdo. O aumento no CEE foi mais pronunciado,
variando de 9 a 12%, com o aumento da concentracdo de sais na alimentacao,
especialmente gquando a presséo aplicada variou entre 50 e 75 bar. Para além disso, a
variacdo do CEE tendeu a ser maior com a combinacdo de altas pressdes e altas
concentracdes de alimentacdo, ou seja, considerou-se mais eficiente em termos
energéticos operar a pressdes mais baixas quando a amostra tem menores
concentracdes de sais. No entanto, quando se tratam concentracbes de sais mais
elevadas, é quase inevitavel que se tenha de operar a pressdes mais altas, o que,

consequentemente, resulta num aumento do CEE.

No geral, este estudo destacou a complexidade dos sistemas de Ol e a
importancia do ajuste das condi¢cdes operacionais considerando todas 0s cenarios
possiveis para maximizar a sua eficiéncia, contribuindo como novos dados para futuras

pesquisas e melhorias nas tecnologias de dessalinizacdo de Ol.
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8. Perspetivas futuras

No ambito deste trabalho, como proposta de melhoria e perspetivas futuras os

seguintes pontos:

e Ampliar a pesquisa comparando os resultados simulados com dados reais de uma
central de dessalinizacédo, especialmente para validar as previsées do modelo em

cenarios que ocorreram comportamentos inesperados;

e Investigar além do cloreto de sédio, como a presencga de outros sais na agua de
origem influencia a pressao osmdtica e a eficiéncia da membrana, principalmente

em condi¢bes de alta concentracéo;

e Melhorar o cAdigo para permitir simulagdes em cendrios extremos, como altas
taxas de recuperacdo em concentracBes equivalentes a salmoura, e reduzir as

inconsisténcias observadas neste estudo;

e Realizar andlises de custo-beneficio para avaliar o impacto financeiro de operar o

sistema de dessaliniza¢do simulado em cenarios de alta salinidade e pressao.
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The merease m demand for water 15 driven by several factors, such as population growth, rapid wbanization, the
intensification of mdustrial activities and chmate change, whaich put increazing preszure on available water
resources (Omerspahic er al, 2022). As a result, it 15 imperative to look for innovative solubons, explore
sustainable alfernatives and more efficient processes to ensure water secunty on a global seale, namely through
seawater desalination.

Seawater desalination plavs a cruclal mole 1o increasing the supply of dnoking water, grven the
predeminance of salt water on the planet (Shemer eral., 2023). Ths process generally uses water with high sahmity,
like sea water, mnhﬂmugyﬁapphgdmﬂnfnlmufheat alectricity, or hydraubic pressure (Elsad er al., 2020}
However, this process results not onky in the production of dnoking water, but also in preenhouse gas emissions
and waste discharge - brine, a solution ughly concentrated i salts, which represents an enmvironmental problem if
not properly managed {(Glosson, 2023; Mavukkandy et al, 2019). A Schematic of the desalination process 1s
presented in Figure 1 {Ghernaout, 2020 and Fonfana er al., 2023}

Enerzy
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Figure 1. Schematic of the desalination process (Adapted from Ghemnaout, 202 and Fontana er al , 2023)

Faced with this scenano, two crfical 1ssues anse: the destination of the rejected brne and its proper
manapement. To address the challenges associated with brome discharpes, the concept of zero discharge was
developed as a solufion to maxamize the production of high-quality dnnking water while reducing the hqmd waste
generated during the desalination process (Omerspahic e al, 2022). This method allows for the additiomal
recovery of water, as well as paking it possible to recover valuable raw matenals present m the rejected brine,
such as magnesium, caleium, beron, sulphate, strombtwm, calerum carbonate, sodum chlonde and bromine
(Fontana et al., 2023; Omerspahic ar al., 2022). These recovered raw materials have a wide range of applications,
both internally, by re-introducmg brine into the desalimation process, and externally, in varous indusines, including
food, cosmetes, pharmacenticals, agriculture and constucton (Fontana ar al., 2023; Ghemaount, 2020).

Cwrently, seawater desalmation can be camed out by thermal processes such as Mult-Stape Flash
Dhstllation (MSF) and Mult-Effect Dishllation; by membranes such as Reverse osmosis (RO, Electrodialysis or
Manofilhztion; or emerging processes such as hybods (Elsaid e al., 2020). There are mumerous types of processes
for desalinating seawater, but little attention has been paid to the discharge of desalination by-products and thear
effects on the ecosystem (Omerspaluc ef al_, 2022,

The most common method for brine disposal 1s to ensure effiment brine dispersal at the outfall (Fontana er
al., 2023). However, miven the prowing mumber of desalination plants arcund the world, there 15 a nead to explore
more suitable and efficient methods capable of recovenng water and elimunating excess salts for other puiposes
by reducmg and’or eliminating brine in an envirommentally friendly way and with reduced environmental impacts
(Jones eral, 2019).
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The aim of this study is to ivestpate the most effectve method of desalinating seawater to produce
dnnking water, considenng produchion performance, energy consumphion, as well as the asseciated epvironmental
impacts and operating costs, through numencal modeling of three desalmaton systems - B0, MSF and a kybnd
BO/MSE - m&ﬂﬂ'ﬂsm;ﬂem&ﬂuhmhmﬂﬂﬂmﬁmbﬂﬂe&nmxmmﬁlﬁmﬁm
as weather conditions, feed water temperature and cwrrent velocity mn the different processes. It 1s hoped to identify
the most effective desalinabon method, taking into account efficiency in the producthon of drnking water and the
minmmization of environmental impacts, especially m relation to the management of rejected brine.

The simulation will be camed out m a software, considenng the specific characteristics and real data
obtained from a desabination plant n Portugal as a case study.

This study is still under development. However, in the future, it will contribute to the development of more
sustainable prachices o the desalination process, guaranteemg the su;lplj.'ufdrmkmgmter for the current and
future population, since the results obtained can be applied to other coastal regions facmg similar challenpes.
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Increase in demand for water
factors,

> population growth,

> rapid urbanization,

> intensification of industrial activities and
> climate change.

a billion of people
every 12-15 years

L

United Nations predicting that 68 % of the global CURRENT WORLD POPULATION: 8 116 357 650 inhab
population will live in urban areas by 2050. (19/6/2024). (Popuiation Matiers, 2024)
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Seawater desalination plays a crucial role in increasing the supply of drinking water, given the
predominance of salt water on the planet (Shemer et al., 2023), but there are some environmental

problems.
| Desalination processes I
/ \;

Membrane Process Thermal Process

Microfiltration Multi-stage flash destilation (MSF)

Nanofiltration Vapor compression distilation

Ultrafiltration

Reverse osmosis (RO)

MTEanica 2004 3
3

ISEL Introduction RHODES 2024

Desalination in Portugal
Porto Santo Plant — 1880 (6,500 m¥/d)

With 800 km of coastline, transforming seawater into
drinkable water can be a solution to mitigate water scarcity.

The Algarve power plant is under development, should start
operation in 2026 (around 65,800 m¥/d)

The possibility of a project in the Alentejo (Sines)

i - TS e deem Snaen
Figure. Portugal map (Google, 2024)
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The present work issue is to investigate the actual effective method applied to desalinating seawater to
produce drinking water, considering production performance, energy consumption, as well as the associated
environmental impacts and operating costs, through numerical modeling of three desalination systems - RO,

MSF and a hybrid RO/MSF system, in different scenarios.

Part 1 — Reverse Dsmosis (study of temperature and membrane model effects)

MIT Garie, 2E §

Methodology RHODES 2024

Reverse osmosis

Permeate
—ee
\ Ex. flat sheet and
tubular membranes
| O Concentrate

Figure. Reverse osmosls scheme

To design the process - solution-diffusion model

The permeation is not govermned by the permeant sizes, it is controlled by the motion of the polymer
chains.

Permeants dissclve in the membrane material and diffuse through the membrane. The
separation is due to the differences in the amount of material that dissclves and the rate at which the

material diffuses (Zhang, 2015).

M Ganied, 2004
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PRy
|

s e

a) e)

Figure. Codes n Matlab for: a) Code 1: temperature efect In the system performance
chamcteristics (150« code lines), and b) Code 2: membrane model (200+ code Ines), (original
scripts adapted fom Zhang , 2015)

MTEanica 2024

Methodology RHODES 2024

Test 1 — Temperature Effect in the System Performance Characteristics

Initial conditions Membrane element
Parameter Value Parameter Value
Feed flow rate 280 m*/d Channel height 0.120 cm
Feed concentration 32000 mg'L Channel width 27cm
Feed pressure 142 bar Channel length 147 cm
Temperature 20°C Area 140 cm2
Other parametrs
Parameter Value
Water flux 1286 x10*m/s

Molar concentrabon 50 x 102 mollL
Cross-flow velocity 7 cmis

Flat sheet membranes
Sepa CF Permeate Camer Membrane (145x87mm)

MTEanica, 2024
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Test 2 — Membrane Module Effect

Initial conditions Membrane element
Parameter Value Parameter Value
Feed flow rate 270 m¥/d Channel height 0.125 mm
Feed concentration 2000 mg/L Channel width R25m
Feed pressure 142 bar Channel length 10m
Permeate pressure 0.2 bar Bementheadloss 02bar
Temperature 20°C
Other parameters

Parameter Value

Membrane parmeabiity 2.87 Li(m? h bar)

Solute permeabiity 6.14x10 mh

Spiral Wound Reverse Osmosis (SWRO) module

MTEanica, 224 .
9
Results and Discussion RHODES 2024
= ¥ '_.:‘\-.
1 i
r ] "- - ..T - qm. - - -
ay )

Figure. Temperature effect in a) viscosity and solute diffusivity, and b) water and salt permeability

Solute diffusivity increases, and the water viscosity Pemmeability increases
decreases at equivalent rates.

WTEanion 2024 10

10
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Test 1 — Temperature Effect
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Figure. Termperature effect in a) mass transfer coefficient and concentration polarization
{CP), and b) applied pressure and obsenved salt rejection

Mass transfer coefficientincreases, and CP

decreases.

11

Pressure decreases, and rejection almost constant.

WTEanion, 2004
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Figure. Temperature effect in a) mass transfer coefficient, and b) concantration
podanization

. with four velocities (4 to 7 cmis)
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Test 1 — Temperature Effect
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Figure. Temperature effect in applied pressure, with four welocities (u =4 to ¥ cmé's) and three concentrations (Mb = 0.5 to 3.5 meliL)
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Test 2 — Membrane module effect

- Ia—_ i
. —1.m ——— ——tam
—Tam ——T=m " ] —— L
T B8 - = Tall s Tadil o
et ] -] 1-: L T ]
- A —nm s = P
5 ': . e =, P i "
T oy ) o o~ T
i """-.;.“'- g, Pt LY s '_' - -
i i [ B R "
!~ ~ g A - e
s iy L — —— st
ey R ] B
1 e oy N 1 I" —_— -
\ v ———
', _
Ml 2 W ) WATL W NCTRT MaThiane T
Figure. System parameters versus increment membrane and temperature
T Barnlea, 2004 14

153



ISEL Conclusions RHODES 2024

W

The results revealed that the temperature variation is an important parameter in reverse

osmosis from seawater, because change the water properties, like water viscosity.

W

Therefore, the increase in temperature causez the permeability to increase and the
concentration polarization is reduced (decrease of the concentration polarization factor and

the increase of the mass transfer coefficient).

W

The temperature variation practically does not change the observed rejection.

w

The tests with SWRO module reveled that the temperature variation (20 to 40°C} slightly
decreases the water flux, which decreases must faster with the membrane increment (module
length).

W

The present work is still in an initial phase and is under development.

15
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ANEXO B — Cdodigo MATLAB do estudo do efeito da temperatura

%RO_T_Effect_Model.m
clear all
global Pp k Pb Rej OsmBri OsmPer Kw

%% X axsis

nT = 45;

TO = 1, %centigrade

dT = 1; %centigrade

TVector = TO:dT:(TO+(nT-1)*dT);

%% Y axsis

YVectorl = zeros(1,nT);
YVector2 = zeros(1,nT);
YVector3 = zeros(1,nT);
YVector4 = zeros(1,nT);
YVector5 = zeros(1,nT);
YVector6 = zeros(1,nT);
YVector7 = zeros(1,nT);
YVector8 = zeros(1,nT);
YVector9 = zeros(1,nT);
YVectorl0 = zeros(1,nT);
YVectorll = zeros(1,nT);
YVectorl2 = zeros(1,nT);

%% Parameters

MW = 58.5; %g/mol

Mb = 3.5; %mol/L

Cb = 50e-3 * MW; %g/L NacCl

Aw25 = 2.1e-11; %m/(s-pa) XLE membrane water permeability
Bs25 = 0.25e-11; %m/(s-pa) XLE membrane salt permeability
Jw = 1.29e-5; %m/s ~27gfd assumed water flux

u = 7; %crossflow velocity cm/s

H = 0.19; %channel height cm

L = 14.7; %channel length cm

W = 9.7; %channel width cm

R = 8.3144621e3; %Universal Gas Constant L.Pa/(K.mol)
Kwt = -2.849; %K

Kst = -2.385; %K

%% Constants at 25
VisWater25 = 4.2844/10"5 + 1/(0.157*(25 + 64.993)"2 - 91.296); %kg/(m.s)
Dif25 = 1.611e-9; %m2/s NaCl
ks25 = 0.808*((6*u/H * Dif25"2)/(0.01*L))(1/3); %om/s
rs25 = 1/(Bs25/Jw + 1);
Xs25 = 0.5; %assu salt rejection
CP25 =0;
delta = 1e9;
while (delta > 1e-9)
CP25 =1 - Xs25 + Xs25 * exp(Jw/ks25);
newxs =1 - CP25 * Bs25 * rs25/Jw;
delta = abs(newXs - Xs25);
Xs25 = newXs;
end
Pa25 = 2*R*(25+273.15)*CP25*(Jw/(Jw + Bs25))*Mb + Jw/Aw25; %Pa
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%% Calculate
fori=1:nT;
T = TVector(i);

%% Water viscosity

Den =999.9 + 0.02034*T - 0.006162*T"2 +2.261*10/(-5)*T"3 - 4.657*10"(-8)*T"4 +
802.0*Cbh/10"3 - 2.001*Cb/10"3*T + 1.677/1072*Cb/10"3*T"2 - 3.06*107(-5)*Chb/10"3*T"3 -
1.613/10"5*Cb"2/10M6*T"2;

A =1.541 + 1.998e-2*T - 9.52e-5*T"2;

B =7.974 - 7.561e-2*T + 4.724e-4*T"2;

VisWater = 4.2844e-5 + 1/(0.157*(T + 64.993)"2 - 91.296); %kg/(m.s)

YVectorl(1,i) = VisWater/VisWater25;

%% Solute diffusivity

Vis = VisWater * (1+A*Ch/10"3 + B*Cb"2/10"6); %kg/(m.s) NaCl
Vis25 = VisWater25 * (1+A*Cb/10"3 + B*Cb”2/10"6); %kg/(m.s) NaCl
Dif = Dif25*%(T+273.15)/(25+273.15)*Vis25/Vis; %m2/s NaCl
YVector2(1,i) = Dif / Dif25;

%% Water & salt permeability

YVector3(1,i) = VisWater25/VisWater; %water permeability
AwT = Aw25 * YVector3(1,i);

YVector9(1,i) = AwT;

MAWT = Aw25*exp(Kwt*(1/(T+273.15) - 1/298.15));
YVectorl0(1,i) = mAwT,;

YVector4(1,i) = Dif / Dif25; %salt permeability

BsT = Bs25 * YVector4(1,i);

YVectorll(1,i) = BsT,;

mBsT = Bs25*exp(Kst*(1/(T+273.15) - 1/298.15));
YVectorl2(1,i) = mBsT,;

%% Mass transfer coefficient & CP

YVector5(1,i) = power(Dif/Dif25, 2/3); %mass transfer coefficient
ksT = ks25 * YVector5(1,i); %om/s polarizagdo de concentracao
rsT = 1/(BsT/Iw + 1); %intrinsic rejection

Xs = 0.5; %salt rejection
CP=0;
delta = 1e9;
while (delta > 1e-9)
CP =1-Xs + Xs * exp(JW/KsT);
newxXs =1 - CP * BST *rsT / Jw;
delta = abs(newXs - Xs);
Xs = newxXs;
end
Pa = 2*R*(T+273.15)*CP*(Jw/(Jw + BsT))*Mb + JwW/AwT; %Pa

YVector6(1,i) = CP/CP25; %concentration polarization

%% Salt rejection & Applied Pressure
YVector7(1,i) = Pa/Pa25;
YVector8(1,i) = Xs/Xs25;

end

XVector6 = zeros(1,nT);

XVectors5= zeros(1,nT);

XVector7 = zeros(1,nT);
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XVector6=YVector6.*CP25;
XVector5=YVector5.*ks25;
XVector7=YVector7.*Pa25;

%% Plot

figure(1);

hold on;

plot(TVector, YVectorl, 's', 'LineWidth', 0.5);

plot(TVector, YVector2, ‘o', 'MarkerFaceColor', 'k', ‘LineWidth', 0.5);
xlabel('Temperature (°C)','fontSize’,16, fontWeight','bold");

ylabel('Viscosity (kg/(m.s)) and Diffusivity (m”2/s)','fontSize',16, fontWeight','bold");
legend("\mu_{T}\mu_{25}','D_{T}/D_{25}9;

figure(2);

hold on;

plot(TVector, YVector3, 's', 'LineWidth', 0.5);

plot(TVector, YVector4, ‘o', 'MarkerFaceColor', 'k', 'LineWidth', 0.5);
xlabel('Temperature (°C)','fontSize’,16,'fontWeight','bold");

ylabel('Water and Salt Permeability (m/(s.Pa))','fontSize’,16, fontWeight','bold");
legend('A_{T}/A_{25}','B_{T}/B_{25});

figure(3);

hold on;

plot(TVector, YVector5, 's', 'LineWidth', 0.5); %values are correct, but the plot is biased,
some bug in matlab src

plot(TVector, YVector6, 'o', 'MarkerFaceColor', 'k', 'LineWidth', 0.5);
xlabel('Temperature (°C)','fontSize',16, fontWeight','bold");

ylabel('mass transfer coefficient (m/s) and CP','fontSize',16,'fontWeight','bold");
legend('Mass_Tran25},'CP_{T}/CP_{25}9;

figure(4);

hold on;

plot(TVector, YVector7, 's', 'LineWidth', 0.5); %values are correct, but the plot is biased,
some bug in matlab src

plot(TVector, YVector8, ‘o', 'MarkerFaceColor', 'k', ‘LineWidth', 0.5);
xlabel('Temperature (°C)",'fontSize', 16, fontWeight','bold");

ylabel('Applied Pressure (Pa) and Observed Salt
Rejection(%)', fontSize', 16, fontWeight','bold");

legend('P_{T}/P_{25}','X_{T}X_{25});

hold off
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ANEXO C - Codigo MATLAB da simulacdo do modulo da membrana

%RO_Module _Model.m
clear

global Pp

global k

global Pb

global Rej

global OsmBri

global OsmPer

global Kw

%% Operation Conditions

Qf = 408; %m3/d Feed Flow

Pf = 64; %bar Feed Pressure

Cf = 35000; %mg/L NaCl Feed Concentration
v0 = 0.7; %m/s Design Velocity

Pp = 0.3; %bar Permeate Pressure

T = 20; %centigrade Feed Temperature

%% Membrane Element Properties

| = 1.016; % m Increment Length

a=37.2; % m2 Increment Membrane Area

h = 0.6; % mm Feed Channel Height

w = 37.2; % m Feed Channel Width

hL = 0.2; % bar Element Head Loss

dhL = hL/v0"2/I; % bar.s2/m2 Head Loss Coefficient
dH = 2*h/1000; % m Hydraulic Diameter

%% Water Properties
Den = 998; % kg/m3
Vis = 1.01e-3; % kg/m-s

%% Calculating Diffusion Coefficient D
Cf = Cf/1000; % g/L to kg/m3

% Calculate flux J in kg/m3s
Jw = Qf/ (h*w)* Cf/ Den /24 /3600;

% Calculate Diffusion Coefficient D
Dif =Jw/ (Cf/ Den*h*w/I);

fprintf(‘'Diffusion Coefficient D = %.2e m2/s\n’, Dif);

%% Solute Properties: NaCl

n = 2; % Number of ions produced during dissociation of solute
Phi = 1; % Osmotic Coefficient

MW = 58.5; % g/mol Molecular Weight

Dif = 9.58e-5; % m2/s NacCl

%% Membrane Properties
Kw = 0.699; % L/m2-h-bar
Ks = 9.55e-5; % m/h

%% Constants

R = 0.0831451; %Universal Gas Constant L bar/(K.mol)
%% Calculation

159



num = 8; %lIncrement Number
Qb = Qf/24/60/60; %m3/s

Pb = Pf; %bar

Cb = Cf/1000; %g/L

Cp=0;

for i = 1:num;
OsmBri = n*Phi*Cb/MW*R*(T+273); %bar
OsmPer = n*Phi*Cp/MW*R*(T+273); %bar
Rej =1 - Cp/Cb;
v = Qb/(h*1e-3)/w; %m/s
Re = Den*v*dH/Vis;
Sc = Vis/(Den*Dif);
k = 0.023*Dif*Re"0.83*Sc"0.33/dH; %m/s

[CP, Jw, flag]=goalSeek();

if (flag == 1)
Jw
Beta = CP; %Concentration Polarization Factor

Js = Ks*(Beta*Cb-Cp)*1076; %mg/(m2.h)
Qp = Iw**w/num/1000/3600; %m3/s

Sf = Is*I*w/num/3600; %mg/s

hl = dhL*v"2*l/num; %bar

%% New Value

Qb = Qb - Qp;

Pb=Pb - hl;

Cb = (Qb*Cb*1073-Sf/1000)/Qb/10"3; %g/L
Cp = Js/Jw/1000; %g/L

Recovery = 1 - Qb/(Qf/24/60/60);

fprintf(‘lteration %d: Recovery = %.4f, Rejection = %.4f\n’", i, Recovery, Rej);
else
fprintf(‘Fall to find roots");
break;
end
end
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ANEXO D - Cdbdigo MATLAB do estudo do impacte de variacbes das
propriedades da membrana e das condicbes operacionais no desempenho de
um modulo de membrana e analise do CEE

%RO_Module T _Effect Model.m
clear

global Pp

global k

global Pb

global Rej

global OsmBri

global OsmPer

global Kw

%% Condic6es operacionais

Qf = 408; %m3/d Fluxo de alimentagéo

Pf = 64; %bar Presséao de alimentagao

Cf = 32000; %mg/L Concentracao de alimentacdo de NacCl
v0 = 0.7; %m/s Velocidade de projeto

Pp = 0.3; %bar Pressédo Permeado

%% Propriedades do médulo da membrana

| = 1.016; %om Comprimento do médulo

a = 37.2; %m2 area do incremento da membrana

h = 0.6; %m Altura do canal de alimentacéo

w = 37.2; %m largura do canal

hL = 0.2; %bar Perda de Carga do mddulo

dhL = hLivO"2/I; %bar.s2/m2 Coeficiente de perda de carga
dH = 2*h/1000; %m Diametro hidraulico

%% Propriedades do soluto: NaCl

n = 2; %Numero de ides produzidos durante a dissociagéo do soluto
Phi = 1; %Coeficiente osmético

MW = 58.5; %g/mol Peso molecular

Dif25 = 9.58e-5; %m2/s NaCl

%% Propriedades da agua
VisWater25 = 4.2844/10"5 + 1/(0.157*(25 + 64.993)"2 - 91.296); %kg/(m.s)

%% Propriedades da membrana

Kw25 = 2.1e-11*3.6e11; %L/m2-h-bar permeabilidade da membrana a agua a 25
Ks25 = 6.14e-4; %m/h

Kwt = -2.849; %K

Kst = -2.385; %K

%% Constantes
R = 0.0831451; %Constante universal de gases L.bar/(K.mol)

%% Faixa de temperatura

nT = 6;

TO = 20; %centigrade

dT = 5; %centigrade

TVector = TO:dT:(TO+(nT-1)*dT);

%% Y Saidas do modelo

num = 10; %nUmero de incrementos
JwVector = zeros(nT, num);

161



JsVector = zeros(nT, num);
CPVector = zeros(nT, num);
vVector = zeros(nT, num);
kVector = zeros(nT, num);
QbVector = zeros(nT, num);
QpVector = zeros(nT, num);
CbVector = zeros(nT, num);
CpVector = zeros(nT, num);
PbVector = zeros(nT, num);
ReVector = zeros(1,nT);

%% Iteracao
fori=1:nT;
T = TVector(i);

%% Permeabilidade a agua e ao sal

Kw = Kw25*exp(Kwt*(1/(T+273.15)-1/298.15)); %L/m2-h-bar XLE permeabilidade da
membrana a agua

Ks = Ks25*exp(Kst*(1/(T+273.15)-1/298.15)); %m/h permeabilidade ao sal da membrana

%% Calculos

Qb = Qf/24/60/60; % m3/s
Pb = Pf; % bar

Cb = Cf/1000; % g/L
Cp=0;

Recovery = 0;

forj = 1:num;

%% Saidas

QbVector(i,j) = Qb;
CbVector(i,j) = Cb;
PbVector(i,j) = Pb;

%% Parametros

OsmBri = n*Phi*Cb/MW*R*(T+273);%bar
OsmPer = n*Phi*Cp/MW*R*(T+27 3);%bar
Rej =1 - Cp/Cb;

v = Qb/(h*1e-3)/w; %m/s

%% Propriedades fisicas

%% Viscosidade da agua

Den =999.9 + 0.02034*T - 0.006162*T"2 + 2.261*10"(-5)*T"3 - 4.657*10"(-8)*T"4 +
802.0*Cb/10"3 - 2.001*Cb/1073*T + 1.677/10"2*Cb/10"3*T"2 - 3.06*10"(-5)*Cb/10"3*T"3 -
1.613/10"5*Cb"2/10M6*T"2;

A =1.541 + 1.998e-2*T - 9.52e-5*T"2;

B =7.974 - 7.561e-2*T + 4.724e-4*T"2;

VisWater = 4.2844e-5 + 1/(0.157*(T + 64.993)"2 - 91.296); %kg/(m.s)

%% Difusividade do soluto

Vis = VisWater * (1+A*Cb/10"3+B*Cb"2/10"6); %kg/(m.s) NaCl
Vis25 = VisWater25 * (1+A*Cb/1073+B*Cb”"2/10"6); %kg/(m.s) NaCl
Dif = Dif25*(T+273.15)/(25+273.15)*Vis25/Vis;%m2/s NaCl

%% Coeficiente de transferéncia de massa

k25 = 0.808*((6*v/(h*1e-3) * Dif25"2)/(0.01*))*(1/3); %m/s
k = k25 * power(Dif/Dif25, 2/3); %m/s Coeficiente de transferéncia de massa
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%% Resolver para Fluxo

x0 = [30 300];

x = fsolve(@myfun, x0);

a = (exp(x(1)/10"3/3600/k)*Rej+1-Rej-x(2)) 2+(Kw*((Pb-Pp)-(x(2)*OsmBri-OsmPer))-
x(D)"2;

if (a< le-2)
Jw = x(1); % L/(m2.h)
Beta = x(2);
else
[Beta, Jw, flag]=goalSeek();
if (flag == 0)
fprintf(‘Fall to find roots");
end
end

Js = Ks*(Beta*Cb-Cp)*1076; % mg/(m2.h)
Qp = Iw**w/num/1000/3600; % m3/s

Sf = IJs**'w/num/3600; % mg/s

hl = dhL*v"2*l/num; % bar

%% Novo valor

Cb = (Qb*Cb*1073-Sf/1000)/(Qb-Qp)/10"3; % g/L
Qb = Qb - Qp;

Pb=Pb - hl;

Cp = Js/Jw/1000; % g/L

Recovery = 1-Qb/(Qf/24/60/60);

%% Saidas
JwVector(i,j) = Jw; %Fluxo de agua
JsVector(i,j) = Js; %Fluxo de soluto
CPVector(i,j) = Beta; %Fator de Polarizacdo de Concentracéo
CpVector(i,j) = Cp; %Concentracao de permeado
QpVector(i,j) = Qp;
vVector(i,j) = v;
kVector(i,j) = k;

end

ReVector(1,i) = Recovery;

end

%% Grafico
figure(1);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1:nT,
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, JwVector(i,:), '-s', ‘color’, cc(nT-i+1,:),'LineWidth’, 1.2);
legendinfo{i} = [T ="', num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana’,'fontSize',14,'fontWeight','bold");
ylabel('Fluxo de agua (L/m”2.h)','fontSize’,14,'fontWeight','bold";
legend(legendinfo, ‘fontSize', 12);

figure(2);
hold on;

cc = hsv(nT);
fori=1:nT;
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T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, JsVector(i,:), -s', ‘color’, cc(nT-i+1,:),'LineWidth’, 1.2);
legendinfo{i} = [T =", num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana’,'fontSize',14,'fontWeight','bold");
ylabel('Fluxo de soluto (mg/(m”~2.h))','fontSize’,14, fontWeight','bold";
legend(legendinfo, ‘fontSize', 12);

figure(3);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1:nT;
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, CPVector(i,:), '-s', ‘color', cc(nT-i+1,:),'LineWidth', 1.2);
legendinfo{i} = [T =", num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana','fontSize',14,'fontWeight','bold");
ylabel('Fator de polarizagéo de concentracao',' fontSize',14,'fontWeight','bold");
legend(legendinfo, ‘fontSize', 12);

figure(4);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1:nT;
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, vVector(i,:), '-s', 'color’, cc(nT-i+1,:),'LineWidth', 1.2);
legendInfo{i} = [T ="', num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana','fontSize',14,'fontWeight','bold’);
ylabel('Velocidade de alimentagéo (m/s)’,'fontSize',14,' fontWeight','bold");
legend(legendinfo, ‘fontSize', 12);

figure(5);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1:nT,;
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, kVector(i,:), '-s', ‘color', cc(nT-i+1,:),'LineWidth', 1.2);
legendinfo{i} = [T =", num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana’,'fontSize',14,'fontWeight','bold");
ylabel('Coeficiente de transferéncia de massa (m/s)','fontSize',14,'fontWeight','bold’);
legend(legendinfo, ‘fontSize', 12);

figure(6);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1:nT;
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, QbVector(i,:), -s', 'color’, cc(nT-i+1,:),'LineWidth', 1.2);
legendinfo{i} = ['T ="', num2str(T)];
end
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xlabel('Elemento da membrana’,'fontSize',14,'fontWeight','bold");
ylabel('Taxa de fluxo de alimentacdo (m”3/s)','fontSize’,14,'fontWeight','bold’);
legend(legendinfo, ‘fontSize', 12);

figure(7);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori= 1:nT,
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, QpVector(i,:), -s', ‘color',cc(nT-i+1,:),'LineWidth’, 1.2);
legendinfo{i} = [T ="', num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana','fontSize',14,'fontWeight','bold");
ylabel('Taxa de fluxo de permeado (m"3/s)','fontSize',14,'fontWeight','bold";
legend(legendinfo, ‘fontSize', 12);

figure(8);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1:nT;
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, CbVector(i,:), '-s', 'color',cc(nT-i+1,:),'LineWidth’, 1.2);
legendinfo{i} = ['T ="', num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana','fontSize',14,' fontWeight','bold");
ylabel('Concentracao de Alimentagdo (g/L)','fontSize',14,'fontWeight','bold");
legend(legendinfo, ‘fontSize', 12);

figure(9);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1:nT,
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, CpVector(i,:), -s', ‘color',cc(nT-i+1,:),'LineWidth’, 1.2);
legendinfo{i} = [T ="', num2str(T)];
end
xlabel([Elemento da membrana’],'fontSize’,14,'fontWeight','bold");
ylabel('Concentracédo de permeado (g/L)','fontSize’,14,' fontWeight','bold";
legend(legendinfo, ‘fontSize', 12);

figure(10);

hold on;

plot(TVector, ReVector, '-s', 'LineWidth', 0.5);
xlabel('Temperatura (°C)",'fontSize',14,' fontWeight','bold’);
ylabel('Taxa de recuperacao (%)','fontSize',14, fontWeight','bold");

Andlise do CEE

%% Parametros iniciais

temperatura = 25; % Temperatura em graus Celsius (fixa para esta andlise)
C_alimentacao = 32; % Concentragéo de alimentagéo inicial em g/L
rejeicao = linspace(0, 1, 10); % Eficiéncia de rejei¢do variando de 0 a 100%
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% armazenar os resultados
concentracao_salmoura = zeros(size(rejeicao));
SEC_list = zeros(size(rejeicao));
% Loop para calcular a concentracdo de salmoura e SEC para cada eficiéncia de rejeicédo
for i = L:length(rejeicao)
R = rejeicao(i);

% Calculo do SEC para a concentragdo de salmoura correspondente
SEC = calcular_SEC(temperatura, C_salmoura); % Func¢éo que calcula o SEC
SEC _list(i) = SEC;

end

% Funcéo para calcular o SEC
function SEC = calcular_SEC(temperatura, concentracao)
% Considerando que o SEC aumenta com a concentracao de salmoura e a temperatura

% Parametros

A = 3.16; % Constante base de SEC

B = 0.001; % Fator de correcéo pela concentragcdo de salmoura
C =0.02; % Fator de correcao pela temperatura

% Calculo do SEC
SEC = A + B * concentracao + C * (temperatura - 25);
end

% Grafico do SEC em funcao da Eficiéncia de Rejeicéo
figure (1);

plot(rejeicao * 100, SEC list, 'o-', 'LineWidth', 2);
xlabel('Eficiéncia de Rejeicéo (%)");

ylabel('Consumo Especifico de Energia (kWh/m3)');
%title('SEC em funcéo da Eficiéncia de Rejeicao’);

grid on;

% Dados

concentracao_alimentacao = [10, 20, 32, 40, 45, 50]; % Concentracao de alimentagdo em
o/L

pressao = [50, 64, 75]; % Pressdo em bar

% Matrizes para SEC em diferentes pressées

SEC =
3.15, 3.21, 3.27, 3.36, 3.45, 3.54; % SEC para 10 bar
3.30, 3.36, 3.45, 3.54, 3.66, 3.75; % SEC para 20 bar
3.45, 3.54, 3.63, 3.75, 3.87, 4.00; % SEC para 30 bar
3.60, 3.72, 3.81, 3.96, 4.08, 4.23 % SEC para 40 bar

I

% grafico
figure (2);
hold on;
for i = L:length(pressao)
plot(concentracao_alimentacao, SEC(, :), 'o-', 'DisplayName’, [num2str(pressao(i)), '
bar’]);
end
hold off;

% Configuracdes do grafico
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xlabel('Concentragcédo de Alimentagéo (g/L)");

ylabel('Consumo Especifico de Energia (kWh/m3)");

%ititle('SEC vs Concentracéo de Alimentacdo para Diferentes Pressdes');
legend('Location’, 'northwest');

grid on;

% sgtitle('Relacéo entre SEC e Concentracdo de Alimentacdo em Diferentes Pressdes");

%RO_Module_T_Sensitivity.m

function RO_5
%% Output
n=>5;
ReMatrix = zeros(n, n);

%% Temperatura

TO =15;

dT =5;

TVector = TO:dT:(TO+(n-1)*dT);

%% Faixa de fluxo de alimentacdo m3/d
Q0 =100;

dQ = 200;

QVector = Q0:dQ:(Q0+(n-1)*dQ);

%% Faixa de pressédo de alimentacéo bar
PO = 40;

dP = 10;

PVector = PO:dP:(P0+(n-1)*dP);

%% Faixa de concentracdo de alimentagcdo mg/L NacCl
CO0 = 30000;

dC = 50000;

CVector = C0:dC:(C0+(n-1)*dC);

%% Condi¢Oes de operacdo: 1
Pf = 64; %bar Pressao de Alimentagao
Cf = 32000; %mg/L Concentracao de alimentacao de NacCl;

fori=1:n;
Qf = QVector(i);
forj=1:n;

T = TVector(j);
[Recovery] = calRe(T, Qf, Pf, Cf);
ReMatrix(i, j) = Recovery; % Armazenar o resultado na matriz
end
end

%% Grafico

figure(1);

hold on;

cc = hsv(n);

fori=1:n
Q = QVector(i);
plot(TVector, ReMatrix(i,:), '-s', 'color', cc(n-i+1,:),'LineWidth', 1.2);
legendinfo{i} = ['Q =", num2str(Q)];

end

xlabel('Temperature (unit:centigrade)','fontSize', 16, fontWeight','bold");
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ylabel('RecoveryRatio','fontSize', 16, fontWeight','bold");
legend(legendinfo, ‘fontSize’,14);

%% Condi¢Oes de operacao: 2
Qf = 408; % m3/d Fluxo de alimentacéo
Cf = 32000; % mg/L Concentracdo de alimentacdo de NaCl
fori=1:n;
Pf = PVector(i);
forj=1:n;
T = TVector(j);
[Recovery] = calRe(T, Qf, Pf, Cf);
ReMatrix(i, j) = Recovery; % Armazenar o resultado na matriz
end
end

%% Grafico
figure(2);
hold on;
cc = hsv(n);
fori=1:n
P = PVector(i);
plot(TVector, ReMatrix(i,:), '-s', 'color',cc(n-i+1,:),'LineWidth', 1.2);
legendinfo{i} = ['P =", num2str(P)];
end
xlabel('Temperature (unit:centigrade)’,'fontSize’',16,'fontWeight','bold");
ylabel('Recovery Ratio','fontSize', 16, fontWeight','bold");
legend(legendinfo, ‘fontSize',14);

%% Condicdes de operacaos: 3
Qf = 408; %m3/d Fluxo de alimentacéo
Pf = 64; %bar Pressao de alimentagéo

fori=1:n
Cf = CVector(i);
forj=1:n

T = TVector(j);
[Recovery] = calRe(T, Qf, Pf, Cf);
ReMatrix(i, j) = Recovery; % Armazenar o resultado na matriz
end
end

%% Gréfico
figure(3);
hold on;
cc = hsv(n);
fori=1:n
Cf = CVector(i);
plot(TVector, ReMatrix(i,:), '-s', ‘color', cc(n-i+1,:),'LineWidth', 1.2);
legendinfo{i} = ['C ="', num2str(Cf)];
end
xlabel('Temperature (unit:centigrade)’,'fontSize',16,'fontWeight','bold");
ylabel('RecoveryRatio','fontSize', 16, fontWeight','bold");
legend(legendinfo, ‘fontSize',14);
end
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ANEXO E - Cdédigo MATLAB do estudo do impacte de variacbes das
propriedades da membrana e das condi¢bes operacionais no desempenho
global do sistema Ol

%RO_System_Model.m
clear

global Pp

global k

global Pb

global Rej

global OsmBri

global OsmPer

global Kw

%% Meta de tratamento de agua
Qd = 180; %m3/d Demanda de agua = caudal de Permeado
RecoveryGoal = 0.9; %Taxa de recuperagéo

%% CondicOes de Operacédo

Qf = Qd / RecoveryGoal; %m3/d Fluxo de alimentacéo

Pf = 64; %bar Presséo de alimentacéo

Cf = 32000; %mg/L Concentracdo de alimentacdo de NaCl
vf = 0.2; %m/s Velocidade de entrada

Pp = 0.3; %bar Pressédo Permeado

%% Propriedades do Elemento de Membrana

| = 1.016; %om Comprimento do médulo

dl = 0.2; %m Comprimento do incremento

a = 37.2; %m2 area de membrana de incremento

h = 0.6; %mm Altura do canal de alimentacéo

w = 37.2; %m largura do canal

hL = 0.2; %bar Perda de Carga do Elemento

v0 = 0.2; %m/s Velocidade de projeto

dhL = hLiVO"2/l; %bar.s2/m2 Coeficiente de perda de carga
dH = 2*h/1000; %m Diametro Hidraulico

%% Propriedades do Soluto: NaCl

n = 2; %Numero de ions produzidos durante a dissocia¢do do soluto
Phi = 1; %Coeficiente Osmatico

MW = 58.5; %g/mol Peso Molecular

Dif25 = 1.611e-9; %m2/s NacCl

%% Propriedades da 4gua
VisWater25 = 4.2844/10"5 + 1/(0.157*(25 + 64.993)"2 - 91.296); %kg/(m.s)

%% Propriedades da Membrana

Kw25 = 2.1e-11*3.6e11; %convert m/(s-pa) to L/m2-h-bar XLE permeabilidade a agua da
membrana a 25

Ks25 = 6.14e-4; %m/h

Kwt = -2.849; %K

Kst = -2.385; %K

%% Constantes
R =0.0831451; %Constante de Gas Universal L.bar/(K.mal)

%% Faixa de temperatura
nT = 4;

169



TO = 15; %centigrade
dT = 10; %centigrade
TVector = TO:dT:(TO+(nT-1)*dT);

%% Saida do modelo

num = 40;

JwVector = zeros(nT, num);
JsVector = zeros(nT, num);
CPVector = zeros(nT, num);
vVector = zeros(nT, num);
kVector = zeros(nT, num);
QbVector = zeros(nT, num);
QpVector = zeros(nT, num);
CbVector = zeros(nT, num);
CpVector = zeros(nT, num);
PbVector = zeros(nT, num);
AVector = zeros(1, nT);
AEVector = zeros(1, nT);

%% Iteracao
fori=1.nT
T = TVector(i);

%% Permeabilidade a agua e ao sal

Kw = Kw25*exp(Kwt*(1/(T+273.15)-1/298.15)); %L/m2-h-bar XLE permeabilidade & agua

da membrana

Ks = Ks25*exp(Kst*(1/(T+273.15)-1/298.15)); %m/h permeabilidade ao sal da membrana

%% Caélculos

Qb = Qf/24/60/60; %m3/s
Pb = Pf; %bar

Cb = Cf/1000; %g/L
Cp=0;

totalA = 0;

Recovery = 0;

=1

while (Recovery < RecoveryGoal)
stageA = 0; %m2 area total em uma etapa
tL = 0; %om Comprimento total em uma etapa

% Definir nova velocidade

v = Vf;
w = Qb/v/h*1e3; %m
Q0 =Qb;

% Definir nova presséo

Plow = n*Phi*Cb/MW*R*(T+273) + Pp; % O limite inferior de pressao na concentracao

atual
if Pf> Plow
Pb = Pf;
else
totalA = 0;

fprintf(‘'The recovery goal cannot be reached at this pressure\n’); % A meta de
recuperacao ndo pode ser alcancada com esta presséo

break
end
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while Recovery < RecoveryGoal && Qb > Q0/2 && Pb > Plow

%% Outputs

QbVector(i, j) = Qb;
CbVector(i, j) = Cb;
PbVector(i, j) = Pb;

%% Parametros

OsmBri = n*Phi*Cb/MW*R*(T+273); %bar
OsmPer = n*Phi*Cp/MW*R*(T+273); %bar
Rej =1 - Cp/Cb;

v = Qb/(h*1e-3)/w; %m/s

%% Propriedades fisicas

%% Viscosidade da agua

Den = 999.9 + 0.02034*T - 0.006162*T"2 + 2.261*10/(-5)*T"3 - 4.657*10/(-8)*T"4
+ 802.0*Cb/10"3 - 2.001*Cb/10"3*T + 1.677/10"2*Ch/10"3*T"2 - 3.06*10"(-
5)*Cb/10"3*T"3 - 1.613/10"5*Cb"2/10"6*T"2;

A =1.541 + 1.998e-2*T - 9.52e-5*T"2;

B =7.974 - 7.561e-2*T + 4.724e-4*T"2;

VisWater = 4.2844e-5 + 1/(0.157*(T + 64.993)"2 - 91.296); %kg/(m.s)

%% Difusividade do soluto

Vis = VisWater * (1 + A*Cb/10"3 + B*Cb”"2/10"6); %kg/(m.s) NaCl
Vis25 = VisWater25 * (1 + A*Cb/10"3 + B*Cb"2/10"6); %kg/(m.s) NaCl
Dif = Dif25*(T+273.15)/(25+273.15)*Vis25/Vis; %m2/s NaCl

%% Coeficiente de transferéncia de massa
k25 = 0.808*((6*v/(h*1e-3) * Dif25"2)/(0.01*1))(1/3); %m/s
k = k25 * power(Dif/Dif25, 2/3); %m/s coeficiente de transferéncia de massa

x0 = [30 300];
options = optimoptions(‘fsolve’, 'Display’, 'off', 'TolFun’, 1e-9);
x = fsolve(@myfun, x0, options);
a = (exp(x(1)/10"3/3600/k)*Rej+1-Rej-x(2))*2+(Kw*((Pb-Pp)-(x(2)*OsmBri-
OsmPer))-x(1))"2;
if (a< le-2)
Jw = x(1); %L/(m2.h)
Beta = x(2);
else
fprintf(‘Fail to find roots\nY;
end

Js = Ks*(Beta*Ch-Cp)*1076; %mg/(m2.h)
Qp = Jw*dI*w/1000/3600; %m3/s

Sf = Js*dI*w/3600; %mg/s

hl = dhL*v"2*dl; %bar

%% Novo valor

Cb = (Qb*Cb*1073-Sf/1000)/(Qb-Qp)/10"3; %g/L
Qb = Qb - Qp;

Pb =Pb - hl;

Cp = Js/Iw/1000; %g/L

tL = tL + dl; %m

stageA = stageA + di*w; %m2

Recovery = 1 - Qb/(Qf/24/60/60);
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Plow = n*Phi*Cb/MW*R*(T+273) + Pp; % limite inf pressdo na concentragdo atual

%% Outputs

JwVector(i, j) = Jw; % Fluxo de agua

JsVector(i, j) = Js; % Fluxo de soluto

CPVector(i, j) = Beta; % Fator de polarizacdo de concentracao
CpVector(i, j) = Cp; % Concentracéo de permeado
QpVector(i, j) = Qp;

vVector(i, j) = v;

kVector(i, j) = k;

=i+
end
totalA = totalA + stageA,;
end

%% Verificacao do valor de totalA
if totalA <=0

disp(['Erro: totalA ndo esta a calculado corretamente para T ="', num2str(T)]);
end

%% Calcular o fluxo médio
[AveFlux] = calAveFlux(T, Qf, Pf, Cf); %L/m2.h
areaEst = Qd*1e3/24/AveFlux; %m?2

%% Outputs

AVector(1, i) = totalA;

AEVector(1, i) = areaEst;
end

%% Graficos
figure(1);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1.nT
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, JwVector(i, :), -0, ‘color’, cc(nT-i+1, :), 'LineWidth', 1.05);
legendInfo{i} = ['T =", num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana’, ‘fontSize’, 12, ‘fontWeight', 'bold");
ylabel('Fluxo de agua (L/m”2.h)', ‘fontSize', 12, 'fontWeight', 'bold');
legend(legendinfo, ‘fontSize', 11);

figure(2);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1:nT
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, JsVector(i, :), '-0', ‘color', cc(nT-i+1, :), 'LineWidth', 1.05);
legendInfo{i} = ['T =", num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana’, 'fontSize', 12, ‘fontWeight', 'bold");
ylabel('Fluxo de soluto (mg/(m”~2.h))', ‘fontSize', 12, ‘fontWeight', 'bold";
legend(legendinfo, ‘fontSize', 11);

figure(3);
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hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1.nT
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num,;
plot(XVector, CPVector(i, :), "-0', ‘color’, cc(nT-i+1, :), 'LineWidth', 1.05);
legendInfo{i} = ['T =", num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana’, ‘fontSize’, 12, ‘fontWeight', 'bold");
ylabel('Fator de polarizagdo de concentragdo’, ‘fontSize', 12, ‘fontWeight', 'bold";
legend(legendinfo, ‘fontSize', 11);

figure(4);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1.nT
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, vVector(, :), -0', 'color', cc(nT-i+1, :), 'LineWidth', 1.05);
legendInfo{i} = ['T =", num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana’, 'fontSize', 12, 'fontWeight', 'bold");
ylabel('Velocidade de alimentacéo (m/s)', ‘fontSize', 12, 'fontWeight', 'bold");
legend(legendinfo, 'fontSize', 11);

figure(5);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=21:nT
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, kVector(, :), -0, 'color’, cc(nT-i+1, :), 'LineWidth', 1.05);
legendInfo{i} = ['T =", num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana’, ‘fontSize’, 12, ‘fontWeight', 'bold");
ylabel('Coeficiente de transferéncia de massa (m/s)’, ‘fontSize’, 12, ‘fontWeight', 'bold");
legend(legendinfo, ‘fontSize', 11);

figure(6);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1.nT
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, QbVector(i, :), -0, ‘color’, cc(nT-i+1, :), 'LineWidth', 1.05);
legendInfo{i} = ['T =", num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana’, 'fontSize', 12, 'fontWeight', 'bold");
ylabel('Taxa de fluxo de alimentacdo (m”3/s)', 'fontSize', 12, 'fontWeight', 'bold");
legend(legendinfo, ‘fontSize', 11);

figure(7);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1.nT
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
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plot(XVector, QpVector(, :), -0, 'color’, cc(nT-i+1, :), 'LineWidth', 1.05);
legendInfo{i} = ['T =", num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana’, ‘fontSize’, 12, ‘fontWeight', 'bold");
ylabel('Taxa de fluxo de permeado (m"3/s)', ‘fontSize', 12, ‘fontWeight', ‘bold");
legend(legendinfo, ‘fontSize', 11);

figure(8);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1:nT
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, CbVector(, :), '-0', ‘color', cc(nT-i+1, :), 'LineWidth', 1.05);
legendInfo{i} = ['T =", num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana’, 'fontSize', 12, ‘fontWeight', 'bold");
ylabel('Concentracéo de alimentacéo (g/L)', 'fontSize', 12, 'fontWeight', 'bold");
legend(legendinfo, 'fontSize', 11);

figure(9);
hold on;
cc = hsv(nT);
fori=1.nT
T = TVector(i);
XVector = 1:1:num;
plot(XVector, CpVector(, :), '-0', ‘color', cc(nT-i+1, :), 'LineWidth', 1.05);
legendInfo{i} = ['T =", num2str(T)];
end
xlabel('Elemento da membrana’, 'fontSize', 12, ‘fontWeight', 'bold");
ylabel('Concentracdo de permeado (g/L)", 'fontSize', 12, ‘fontWeight', 'bold’);
legend(legendinfo, 'fontSize', 11);

%calAveFlux.m
function [AveFlux] = calAveFlux(T, Qf, Pf, Cf)

global Pp
global k

global Pb
global Rej
global OsmBri
global OsmPer
global Kw

%% Condicoes de Operacao

%Qf m3/d Fluxo de Alimentacao

%Pf bar Pressao de alimentaco

%Cf mg/L de concentracao de alimentacao de NaCl
%T temperatura de alimentacao

v0 = 0.2; %m/s Velocidade de projeto
v = 0.7; %m/s Velocidade de alimentacao
Pp = 0.3; %bar Pressao Permeada

%% Propriedades do elemento de membrana
| = 1.016; %m Comprimento do elemento
dl =0.2;
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h = 0.6; %mm Altura do canal de alimentacao

w = Qf/v/h*1e3/24/60/60; %m

hL = 0.2; %bar Perda de carga do modulo

dhL = hLiVO"2/l; %bar.s2/m2 Coeficiente de perda de carga

%% Propriedades do soluto: NaCl

n = 2; %Numero de ioes produzidos durante a dissociacao do soluto
Phi = 1; %Coeficiente Osmotico

MW = 58.5; %g/mol Peso molecular

Dif25 = 1.611e-9; %m2/s NaCl

%% Propriedades da \Vgua
VisWater25 = 4.2844/10°5 + 1/(0.157%(25 + 64.993)"2 - 91.296); %kg/(m.s)

%% Propriedades da Membrana

Kw25 = 2.1e-11*3.6e11; %convert m/(s-pa) to L/m2-h-bar XLE permeabilidade da agua da
membrana a 25

Ks25 = 6.14e-4; %m/h

Kwt = -2.849; %K

Kst = -2.385; %K

%% Constantes
R = 0.0831451; %Constante Universal de gases L.bar/(K.mol)

%% Saida do modelo
num = 10; %Numero de incremento

%% Permeabilidade a agua e ao sal

Kw = Kw25*exp(Kwt*(1/(T+273.15)- 1/298.15)); %L/m2-h-bar XLE permeabilidade a agua
da membrana

Ks = Ks25*exp(Kst*(1/(T+273.15)- 1/298.15)); %m/h permeabilidade ao sal da membrana

%% Calculos

Qb = Qf/24/60/60; %m3/s
Pb = Pf; %bar

Cb = Cf/1000; %g/L
Cp=0;

sumJw = 0;

for j = 1:num;
OsmBri = n*Phi*Cb/MW*R*(T+273); %bar
OsmPer = n*Phi*Cp/MW*R*(T+273); %bar
Rej=1- Cp/Cb;
v = Qb/(h*1e-3)/w; %m/s

%% Propriedades fisicas

%% Viscosidade da agua

A =1.541 + 1.998e-2*T - 9.52e-5*T"2;

B =7.974 - 7.561e-2*T + 4.724e-4*T"2;

VisWater = 4.2844e-5 + 1/(0.157*(T + 64.993)"2 - 91.296); %kg/(m.s)

%% Difusividade do soluto

Vis = VisWater * (1 + A*Cb/10"3 + B*Cb”"2/10"6); %kg/(m.s) NaCl
Vis25 = VisWater25 * (1 + A*Cb/10"3 + B*Cb”2/10"6); %kg/(m.s) NaCl
Dif = Dif25*(T+273.15)/(25+273.15)*Vis25/Vis; %m2/s NaCl

%% Coeficiente de transferencia de massa
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k25 = 0.808*((6*v/(h*1e-3) * Dif25"2)/(0.01*1))*(1/3); %m/s
k = k25 * power(Dif/Dif25, 2/3); %m/s Coeficiente de transferencia de massa

%% Resolver para o Fluxo
x0 = [30 300];
x = fsolve(@myfun, x0);
a = (exp(x(1)/10"3/3600/k)*Rej+1-Rej-x(2)) 2+(Kw*((Pb-Pp)-(x(2)*OsmBri-OsmPer))-
x(D)"2;
if (a<1e-2)
Jw = x(1); %L/(m2.h)
Beta = x(2);
else
[Beta, Jw, flag]=goalSeek();
if (flag == 0)
fprintf(‘Falil to find roots");
%Recovery = 0
return;
end
end

sumJw = sumJw + Jw;

Js = Ks*(Beta*Cb-Cp)*1076; %mg/(m2.h)
Qp = Jw*w*d|l/1000/3600; %m3/s

Sf = Js*w*dI/3600; %mg/s

hl = dhL*v"2*dl; %bar

%% Novo valor
Cb = (Qb*Cb*1073-Sf/1000)/(Qb-Qp)/10"3; %g/L
Qb = Qb - Qp;
Pb = Pb - hl;
Cp = Js/Jw/1000; %g/L
%Recovery = 1-Qb/(Qf/24/60/60);
end

AveFlux = sumJw / num;
end

%myfun.m
function F=myfun(x)
global Pb
global Pp
global k
global Rej
global OsmBri
global OsmPer
global Kw
F = [exp(x(1)/k/10"3/3600)*Rej+1-Rej-x(2); Kw*((Pb-Pp)-(x(2)*OsmBri-OsmPer))-x(1)];
end
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ANEXO F - Cbédigo MATLAB da analise de sensibilidade de Qb, Pa, Cb e metas

de recuperacao na area de membrana
%RO_System_Sensitivity.m
function RO_System_Sensitivity

%% Output
n=>5;
AMatrix = zeros(n, n);

%% Temperatura

TO = 15;

dT =10;

TVector = TO:dT:(TO+(n-1)*dT);

%% Faixa de fluxo de alimentacdo m3/d
Q0 = 250;

dQ = 300;

QVector = Q0:dQ:(Q0+(n-1)*dQ);

%% Faixa de presséo de alimentagéo em bar
PO = 45;

dP = 10;

PVector = PO:dP:(P0+(n-1)*dP);

%% Faixa de concentra¢do de alimentacdomg/L NaCl
CO0 = 32000;

dC = 3000;

CVector = C0:dC:(C0+(n-1)*dC);

%% Meta de recuperacao

RO = 0.6;

dR = 0.05;

RVector = RO:dR:(RO+(n-1)*dR);

%% CondicOes de Operacgédo: 1

Pf = 64; %bar Pressao de Alimentagao

Cf = 32000; %mg/L NaCl Concentracao de alimentagéo
RecoveryGoal = 0.5;

fori=1:n;
Qd = QVector(i);
forj=1:n;

T = TVector(j);
[Area] = calArea(RecoveryGoal, T, Qd,Pf, Cf);
AMatrix(i, j) = Area;
end
end

%% Graficos
figure(1);
hold on;
cc = hsv(n);
fori=1:n;

Q = QVector(i);

plot(TVector, AMatrix(i,:), '-s', ‘color', cc(n-i+1,:),'LineWidth', 1.2);
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legendInfo{i} = ['Q (L/m”2.h) =", num2str(Q)];
end
xlabel('Temperatura (°C)','fontSize’,13,'fontWeight','bold’);
ylabel('Area da membrana (m”2)','fontSize’,13,'fontWeight','bold’);
legend(legendinfo, ‘fontSize’,11);

%% Condi¢Oes de Operagéao: 2

Qd = 408; %m3/d Fluxo de alimentacéo

Cf = 32000; %mg/L Concentracao de alimentacdo de NaCl
RecoveryGoal = 0.3;

fori=1:n;
Pf = PVector(i);
forj=1:n;

T = TVector(j);
[Area] = calArea(RecoveryGoal, T, Qd, Pf, Cf);
AMatrix(i, j) = Area;
end
end

%% Grafico
figure(2);
hold on;
cc = hsv(n);
fori=1:n;
P = PVector(i);
plot(TVector, AMatrix(i,:), '-s', ‘color', cc(n-i+1,:),'LineWidth', 1.2);
legendinfo{i} = ['P (bar) ="', num2str(P)];
end
xlabel('Temperatura (°C)','fontSize',13,'fontWeight','bold’);
ylabel('Area da membrana (m”2)', fontSize',13, fontWeight','bold"):;
legend(legendinfo, ‘fontSize’,11);

%% Condicdes de Operacgédo: 3

Qd =408; %m3/d Fluxo de alimentacéo
Pf = 64; %bar Pressdo de Alimentagao
RecoveryGoal = 0.5;

fori=1:n;
Cf = CVector(i);
forj=1:n;

T = TVector(j);
[Area] = calArea(RecoveryGoal, T, Qd, Pf, Cf);
AMatrix(i, j) = Area;
end
end

%% Grafico
figure(3);
hold on;
cc = hsv(n);
fori=1:n
Cf = CVector(i);
plot(TVector, AMatrix(i,:), -s', ‘color', cc(n-i+1,:),'LineWidth', 1.2);
legendinfo{i} = ['C (mg/L) ="', num2str(Cf)];
end
xlabel('Temperatura (°C)','fontSize',13,'fontWeight','bold";
ylabel('Area da membrana (m”2)','fontSize',13, fontWeight','bold");
legend(legendinfo, ‘fontSize',11);
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%% Condi¢Oes de Operacgédo: 4

Qd =408; %m3/d % do Fluxo de Alimentacao

Cf = 32000; %mg/L Concentracao de alimentacdo de NaCl
Pf = 80; %bar Pressao de alimentagéo

fori=1:n;
RecoveryGoal = RVector(i);
forj=1:n;

T = TVector(j);
[Area] = calArea(RecoveryGoal, T, Qd, Pf, Cf);
AMatrix(i, j) = Area;
end
end

%% Grafico
figure(4);
hold on;
cc = hsv(n);
fori=1:n;
RecoveryGoal = RVector(i);
plot(TVector, AMatrix(i,:), '-s', ‘color', cc(n-i+1,:),'LineWidth', 1.2);
legendInfo{i} = ['Meta de recuperacao (%) = ',num2str(RecoveryGoal)];
end
xlabel('Temperatura (°C)','fontSize',13,'fontWeight','bold";
ylabel('Area da membrana (m”2)', fontSize',13,' fontWeight','bold");
legend(legendinfo, ‘fontSize',11);
end

function [Area] = calArea(RecoveryGoal, T, Qd, Pf, Cf)
global Pp

global k

global Pb

global Rej

global OsmBri

global OsmPer

global Kw

%% Meta de tratamento de agua

%Qd m3/d Demanda de agua = Fluxo de Permeado
%RecoveryGoal;

%Recovery Ratio

%% Condi¢cbes Operacionais

Qf = Qd/RecoveryGoal; %m3/d Fluxo de alimentacao
%Pf bar PressV£o de alimentacao

%Cf mg/L Concentracao de alimentacao de NaCl

vf = 0.7; %m/s Velocidade de alimentacao

Pp = 0.3; %bar Pressao Permeada

%T Temperatura de alimentacao

%% Propriedades do modulo de membrana

| = 1; %m Comprimento do modulo

dl = 0.1; %m Comprimento do incremento

h = 0.125; %mm Altura do canal de alimentacao
w = 32.5; %m largura do canal de feed
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hL = 0.2; %bar Perda de Carga do Elemento

v0 = 0.5; %%m/s Velocidade de projeto

dhL = hLivO"2/l; %bar.s2/m2 Coeficiente de perda de carga
dH = 2*h/1000; %m Diametro Hidraulico

%% Propriedades do soluto: NaCL

n = 2; %Numero de ioes produzidos durante a dissociacao do soluto
Phi = 1; %Coeficiente osmotico

MW = 58.5; %g/mol Peso molecular

Dif25 = 1.611e-9; %m2/s NaCl

%% Propriedades da agua
VisWater25 = 4.2844/10"5 + 1/(0.157*(25 + 64.993)"2 - 91.296); %kg/(m.s)

%% Propriedades da membrana

Kw25 = 2.1e-11*3.6e11; %converter m/(s-pa) to L/m2-h-bar XLE permeabilidade agua da
membrana a 25

Ks25 = 6.14e-4; %m/h

Kwt = -2849; %K

Kst = -3281; %K

Kw = Kw25*exp(Kwt*(1/(T+273.15)- 1/298.15)); %L/m2-h-bar XLE permeabilidade agua da
membrana

Ks = Ks25*exp(Kst*(1/(T+273.15)- 1/298.15)); %m/h permeabilidade da membrana ao sal

%% Constantes
R = 0.0831451; %Constante Universal de gases L.bar/(K.mol)

%% Calculos

Qb = Qf/24/60/60; %m3/s
Pb = Pf; %bar

Cb = Cf/1000; %qg/L
Cp=0;

totalA = 0;

Recovery = 0;

while Recovery < RecoveryGoal
stageA = 0; %m?2 area total numa etapa
tL = 0; %m comprimento total em uma etapa

%Definir nova velocidade
v = Vf;

w = Qb/v/h*1e3; %m

Q0 = Qb;

while Recovery < RecoveryGoal && Qb > Q0/2
OsmBri = n*Phi*Cb/MW*R*(T+273); %bar
OsmPer = n*Phi*Cp/MW*R*(T+273); %bar
Rej=1 - Cp/Cb;
v = Qb/(h*1e-3)/w; %m/s

%% Propriedades fisicas

%% Viscosidade da agua

A =1.541 + 1.998e-2*T - 9.52e-5*T"2;

B =7.974 - 7.561e-2*T + 4.724e-4*T"2;

VisWater = 4.2844e-5 + 1/(0.157*(T + 64.993)"2 - 91.296); %kg/(m.s)

%% Difusividade do soluto
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Vis = VisWater * (1 + A*Cb/10"3 + B*Cb"2/10"6); %kg/(m.s) NaCl
Vis25 = VisWater25 * (1 + A*Cb/10"3 + B*Cb"2/10"6); %kg/(m.s) NaCl
Dif = Dif25*(T+273.15)/(25+273.15)*Vis25/Vis; %m2/s NaCl

%% Coeficiente de transferencia de massa
k25 = 0.808*((6*v/(h*1e-3) * Dif25"2)/(0.01*))*(1/3); %om/s
k = k25 * power(Dif/Dif25, 2/3); %m/s Coeficiente de transferencia de massa

x0 = [30 300];
x = fsolve(@myfun, x0);
a = (exp(x(1)/10"3/3600/k)*Rej+1-Rej-x(2)) 2+(Kw*((Pb-Pp)-(x(2)*OsmBri-OsmPer))-

x(D)"2;

ifa< le-2
Jw = x(1); %L/(m2.h)
Beta = x(2);

else
fprintf(‘Fall to find roots");
Area = 0;
return;

end

Js = Ks*(Beta*Cb-Cp)*1076; %mg/(m2.h)
Qp = Jw*dl*w/1000/3600; %m3/s

Sf = Js*dI*'w/3600; %mg/s

hl = dhL*v"2*dl; %bar

%% Novo valor

Cb = (Qb*Cb*1073-Sf/1000)/(Qb-Qp)/10"3; %g/L
Qb =Qb - Qp;

Pb = Pb - hi;

Cp = Js/Jw/1000; %g/L

tL =tL + dI; %m

stageA =w *tL; %m2

Recovery = 1-Qb/(Qf/24/60/60);

end

totalA = totalA + stageA,;
end
Area = totalA;
end
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ANEXO G - Resultados das simulagcbes do efeito da temperatura no coeficiente de transferéncia de massa, polarizacdo da

concentracdo e na pressao aplicada

Quadro G 1 - Resultados do coeficiente de transferéncia de massa (Kcp) a diferentes temperaturas

Coeficiente de transferéncia de massa (Kcp)

Cenério T=15°C T=25°C T=35°C | T=45°C
1 1,06x10° 1,27x10° | 1,50x10° | 1,44x10°
2 8,76x10° 1,06x10° | 1,24x10° | 1,55x10°
3 9,44x10 1,14x105 | 1,34x10° | 1,65x10°
4 1,00x105 1,21x105 | 1,42x10° | 1,74x10°
5 1,06x108 1,27x10% | 1,50x10° | 1,74x10°
6 1,06x105 1,27x10%° | 1,50x10° | 1,74x10°
7 1,06x10° 1,27x105 | 1,50x10° | 1,74x10°

Quadro G 2 - Resultados da polarizacao da concentracédo nos 7 cenarios a diferentes temperaturas

Polarizacdo da concentracgao (B)

Cenario T=15°C T=25°C T=35°C T=45°C
1 3,39 2,76 2,36 2,45
2 4,36 3,39 2,82 2,30
3 3,92 3,11 2,62 2,19
4 3,62 2,91 2,47 2,10
5 3,39 2,76 2,36 2,10
6 3,39 2,76 2,36 2,10
7 3,39 2,76 2,36 2,10
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Quadro G 3 - Influéncia da concentracdo molar dos sais e da velocidade de escoamento na pressédo aplicada a diversas temperaturas

Presséo aplicada (Pa) (bar)

Cenario T=15°C T=25°C T=35°C T=45°C
1 18,30 14,56 12,19 10,59
2 17,25 13,85 11,67 10,19
3 16,52 13,35 11,30 9,90
4 15,98 12,98 11,02 9,67
5 89,14 74,48 65,54 59,73
6 333,02 279,49 247,28 226,58
7 576,90 484,51 429,01 393,42

184



ANEXO H - Resultado das simula¢gdes da influéncia da presséo e concentracao de sais no CEE obtidas do software MATLAB e

desenvolvidas em Excel

ANEXO | - Resultado das simulacdes do efeito do sistema Ol obtidas do software MATLAB e desenvolvidas em Excel

Quadro | 1 - Influéncia do fluxo de agua (L/m?.h) no desempenho do sistema nos Ultimos 30 estagios de incremento

Quadro H 1 - Valores de CEE a diferentes pressdes e concentracdes de alimentacdo

Concentragéo de alimentacéao (g/L)

Presséo (bar) | 10 20 32 | 40 | 45 50
50 3,15|3,21|3,27|3,36 | 3,45 | 3,54
64 3,3 13,36 345|354 |3,66| 3,75
75 3,45|3,54 |3,63]|3,75|3,87 4

Estagios de incremento

T°C 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
20 13,050 12,371 11,747 11,173 10,646 10,162 9,715 9,304 10,904 8,645 0
25 12,108 11,491 10,927 10,409 9,934 9,498 11,004 8,838 0 0 0
30 11,311 10,751 10,238 9,770 11,154 0 0 0 0 0 0
35 10,639 10,128 11,360 0 0 0 0 0 0 0 0
40 11,631 9,721 0 0 0 0 0 0 0 0 0
45 9,515 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Quadro | 2 - Percentagem de subida do fluxo de 4gua (L/m?.h) no desempenho do sistema entre os estagios de incremento 16 e 17

Quadro | 3 - Influéncia do fluxo de soluto (mg/(m?.h)) no desempenho do sistema nos Ultimos 30 estagios de incremento

T °C | Estagio 16 | Estagio 17 | % de subida
20 27,77 30,02 8,12%
25 26,26 28,24 7,54%
30 24,83 26,58 7,02%
35 23,50 25,05 6,57%
40 22,28 23,66 6,21%
45 21,16 22,41 5,93%

Estagios de incremento

T°C 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
20 4,54x10* 4,54x10% 4,54x10% 4,55x104 4,55x10% 4,55x10* 4,55x10* 4,56x10* 4,59x10% 4,61x10* 0
25 4,47x10% 4,47x10% 4,48x10% 4,48x10* 4,48x10% 4,48x10% 4,51x10* 4,53x10* 0 0 0
30 4,40x10* 4,41x10* 4,41x10* 4,41x10* 4,44x10* 0 0 0 0 0 0
35 4,34x10* 4,34x10% 4,36x10* 0 0 0 0 0 0 0 0
40 4,29x10* 4,31x10% 0 0 0 0 0 0 0 0 0
45 4,24x10% 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Quadro | 4 - Influéncia da quantidade de permeada a saida (m%/s) no desempenho do sistema nos Ultimos 30 estagios de incremento

Estagios de incremento

T°C 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
20 6,94x10 6,58x10°® 6,25x10° 5,95x10 5,66x10 5,41x10 5,17x10® 4,95x106 4,85x10® 3,84x10° 0
25 6,39x10 6,07x10® 5,77x10° 5,50x10® 5,25x10® 5,02x10°® 4,97x10C 3,97x10° 0 0 0
30 5,95x10° 5,65x10® 5,38x10° 5,14x10 5,12x10® 0 0 0 0 0 0
35 5,59x10 5,32x10°® 5,31x10° 0 0 0 0 0 0 0 0
40 5,53x10® 4,60x10 0 0 0 0 0 0 0 0 0
45 4,56x10 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Quadro | 5 - Decaimento da quantidade de permeada a saida (m?/s) no desempenho do sistema entre os estagios de incremento 16 e 17

T°C Estagio 16 | Estagio 17 % de decaimento
20 2,98x10° 1,60x10° 46,32%
25 2,81x10°% 1,49x10° 47,01%
30 2,66x10° 1,40x10° 47,49%
35 2,52x10°% 1,31x10° 47,79%
40 2,39x10° 1,24x10° 47,94%
45 2,27x10°% 1,18x10° 47,94%
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Quadro | 6 - Influéncia da concentragdo de alimentacao (g/L) no desempenho do sistema nos Ultimos 30 estagios de incremento

Estagios de incremento

T°C 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
20 72,566 73,045 73,505 73,946 74,369 74,776 75,168 75,545 75,910 76,273 0
25 72,425 72,864 73,283 73,686 74,073 74,446 74,804 75,166 0 0 0
30 72,129 72,531 72,917 73,288 73,644 0 0 0 0 0 0
35 71,712 72,085 72,442 0 0 0 0 0 0 0 0
40 71,205 71,570 0 0 0 0 0 0 0 0 0
45 70,648 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Quadro | 7 - Influéncia do coeficiente de transferéncia de massa no desempenho do sistema nos ultimos 30 estagios de incremento
Estagios de incremento

T°C 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
20 5,65x10° 5,64x10°% 5,62x10° 5,61x10°% 5,60x10°% 5,59x10°% 5,58x10°% 5,57x10° 5,90x10° 5,89x10°% 0
25 6,20x10° 6,19x10° 6,18x10° 6,16x10° 6,15x10° 6,14x10° 6,46x10° 6,46x10° 0 0 0
30 6,77x10° 6,75x10° 6,74x10° 6,73x10° 7,03x10° 0 0 0 0 0 0
35 7,35x10° 7,33x10°% 7,61x10° 0 0 0 0 0 0 0 0
40 8,21x10°% 8,21x10° 0 0 0 0 0 0 0 0 0
45 8,81x10° 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Quadro | 8 - Percentagem de subida do coeficiente de transferéncia de massa no desempenho do sistema entre os estagios de incremento 16 e 17

T°C Estagio 16 | Estagio 17 | % de subida
20 4,71x10° 5,90x10° 20%
25 5,14x10° 6,46x10° 20%
30 5,59x10° 7,03x10° 21%
35 6,04x10° 7,61x10° 21%
40 6,52x10° 8,21x10° 21%
45 7,00x10° 8,81x10° 21%

Quadro | 9 - Influéncia da velocidade de alimentacdo (m/s) no desempenho do sistema nos ultimos 30 estagios de incremento

Estagios de incremento

T°C 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
20 0,175 0,174 0,173 0,172 0,171 0,170 0,169 0,168 0,2 0,199 0
25 0,177 0,176 0,175 0,174 0,173 0,172 0,2 0,2 0 0 0
30 0,179 0,177 0,177 0,176 0,2 0 0 0 0 0 0
35 0,180 0,179 0,2 0 0 0 0 0 0 0 0
40 0,200 0,2 0 0 0 0 0 0 0 0 0
45 0,200 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Quadro | 10 - Percentagem da velocidade de alimentag&o (m/s) no desempenho do sistema entre os estagios de incremento 16 e 17

Quadro | 11 - Influéncia da quantidade de agua bruta na entrada (m?%/s) no desempenho do sistema nos Ultimos 30 estagios de incremento

T°C Estagio 16 | Estagio 17 | % de subida
20 0,1019 0,200 49%
25 0,1010 0,200 50%
30 0,1004 0,200 50%
35 0,1001 0,200 50%
40 0,1001 0,200 50%
45 0,1002 0,200 50%

Estagios de incremento

T°C 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
20 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0
25 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0 0 0
30 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0 0 0 0 0 0
35 0,001 0,001 0,001 0 0 0 0 0 0 0 0
40 0,001 0,001 0 0 0 0 0 0 0 0 0
45 0,001 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Quadro | 12 - Influéncia da concentragao de permeado (g/L) no desempenho do sistema nos ultimos 30 estagios de incremento

Estagios de incremento

T°C 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
20 3,475 3,670 3,868 4,069 4,274 4,480 4,688 4,898 4,209 5,330 0
25 3,690 3,892 4,096 4,302 4,510 4,720 4,100 5,128 0 0 0
30 3,892 4,098 4,306 4,514 3,977 0 0 0 0 0 0
35 4,077 4,285 3,841 0 0 0 0 0 0 0 0
40 3,690 4,433 0 0 0 0 0 0 0 0 0
45 4,457 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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ANEXO J — Resultados da andlise de sensibilidade de C» e metas de recuperacéao

Quadro J 1 - Valores da area da membrana em funcéo da concentracédo de alimentagéo

Concentragéo inicial de sais (mg/L)

30 000 35 000 40 000 45 000 50 000
T (°C) Area de membrana (m?)
15 172,70 237,46 431,75 1100,95 -
25 129,52 194,29 399,37 1543,49 -
35 107,94 172,70 366,98 - -
45 97,14 151,11 - - -

Quadro J 2 - Variagdes percentuais da area de membrana a diferentes concentragdes de alimentacdo e temperaturas

Concentragéo inicial de sais (g/L)

30a35 35a40 40 a 45 45 a 50
T(°C) — -
Variacdo percentual da area de membrana
15 38% 82% 155% -
25 50% 106% 286% -
35 60% 113% - -
45 56% - - -
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Quadro J 3 - Valores da area da membrana em funcdo das metas de recuperacgao

Metas de recuperacao (%)

60% 65% 70% 75% 80%
T (°C) Area de membrana (m?)
15 137,73 166,91 472,66 0,00 0,00
25 110,44 140,83 0,00 0,00 0,00
35 88,77 125,62 0,00 0,00 163,35
45 79,32 112,21 900,83 0,00 0,00

Quadro J 4 - Variagdes percentuais da area de membrana a diferentes metas de recuperacao e temperaturas

Metas de recuperacao (%)

T €0) 60 a 65 65a70 70a75 75a80
Variacdo percentual da area de membrana
15 21% 183% - -
25 28% - - -
35 42% - - 100%
45 41% 703% - -
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