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Resumen

En el presente documento se realiza el disefio de una planta desalinizadora de una produccion
20.000 metros ctbicos diarios basada en una tecnologia de destilacion multiefecto. Donde se es
capaz de abastecer a una poblacion de 140.000 habitantes. Se realizard un estudio para
comprobar su viabilidad o no, comparando el precio al que se debe de vender el agua potable.

Posteriormente se realizara un estudio econdmico sobre la viabilidad de la implantacion conjunta
de una planta termosolar y la planta desalinizadora. Ya que la desalinizacion, se puede realizar
con el calor residual producido a la salida de la turbina de vapor de la planta termosolar.
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Abstract

In this document is performed the design of a desalination planta for a production of 20.000
cubic meters per day, based on a multi-effect distillation technology. Where it is able to supply a
population of 140.000 habitants. A study will be carried out to verify its feasibility or not,
comparing the price at which the potable water must be sold.

Later, an economic study will be carried out on the viability of the implantation of a thermosolar
plant and the desalination plant. As the desalination plant can operate with the residual heat
produce at the outlet of the steam turbine of the thermosolar plant.
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1 OBJETIVOS

El objetivo del presente proyecto es el disefio de una planta desalinizadora para la produccion de,
al menos, unos 20.000 m’/dia de agua potable para poder abastecer una poblacién de hasta
140.000 habitantes. Donde se realizara una comparativa del precio obtenido mediante el agua
desalada obtenida y el agua de consumo general.

También se realizara la implantacion de la planta disefiada en una planta termosolar, para asi
aprovechar el calor residual producido en la salida de la turbina de la planta termosolar.
Posteriormente, se comparara la planta desalinizadora y la termosolar, con la planta
desalinizadora solamente. Para analizar las ventajas y desventajas que tiene realizar la
cogeneracion entre una planta termosolar y una planta desalinizadora.



2 Introduccion

2 INTRODUCCION

“No se aprecia el valor del agua hasta que se seca el
pozo”

- Proverbio inglés -

El agua es un recurso natural de vital importancia para el ser humano y para el medio ambiente.
Es el elemento mas importante en la naturaleza. En el mundo, aproximadamente hay 1370
millones de kilémetros cubicos (mil millones de m®) de agua. Donde solo una pequefia parte de
estos recursos corresponde a agua dulce, 35 millones de kilometros cubicos (equivalentes a un
3% del agua total, como se puede apreciar en la Figura 1.1). Corresponde a agua dulce entre rios,
lagos, agua subterranea y el agua congelada existente en los icebergs. Ademas de ser el elemento
mas abundante, es imprescindible para todos los seres vivos, y es el mayor constituyente de los
mismos.

3%

97%

" Agua salada
B Agua dulce

Figura 2.1. Porcentaje de Agua dulce en el mundo

En determinadas zonas geograficas donde se produce una situacion de escasez de recursos
hidraulicos convencionales, se requiere la adopcion de ciertas medidas para cubrir las
necesidades de la poblacion, o del sector industrial o del agricola. Ya que la distribucion de
esta masa de agua dulce en la Tierra es muy heterogénea, existiendo regiones que estan
sometidas a sequias. Esta escasez de recursos puede ser debida a la falta de lluvias (el ciclo
del agua, y la lluvia como forma principal de aportacion de agua), o incluso a circunstancias
como puede ser el incremento demografico en una zona.

La demanda de agua dulce cada vez es mayor, ya que cada vez hay un mayor indice
de’poblacién. Una medida que se utiliza para tener un control del agua dulce en el mundo, es
el Indice de escasez de Agua “WSI” [2] (Water Scarcity Index). Donde si:

e WSI > 1 las cuencas estan sobreexplotadas
e WSI: 0,6 - 1, las cuencas estan fuertemente explotadas
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e WSI: 0,3 - 0,6, las cuencas estdn moderadamente explotadas
o WSI < 0,3 poco explotado

En la Figura 2.2. se puede observar el indice de escasez de agua en toda la tierra, donde las
zonas mas rojizas tienen indice superior a 1 y estan sobreexplotadas, hasta las zonas que se
muestran con un color claro donde son zonas inexploradas.

1
‘/: Water stress indicator (WSI) in major basins: // -
Y o Slightly ~ Moderately  Heavily over-
G |exploited i exploited . exploited | exploited
“ " 1
Sources: Smakhtin, Revenga and Déll, 2004. 0 03 05 0.7 1 and more

Figura 2.2. WSI en los distintos paises.
Las principales fuentes de agua dulce que existen son [3]:
e Vapor de agua:

La cantidad de vapor de agua en el aire varia desde cantidades infimas hasta
aproximadamente un 4 por ciento, dependiendo de la aridez y la temperatura de la
region. Tiende a ser menor en las zonas mas frias con poca agua superficial y mayor en
las regiones tropicales himedas. Cuando la concentracién supera el 4 por ciento, el
vapor se condensa y cae a la tierra en forma de lluvia o nieve. Esto es esencial para la
reposicion de aguas superficiales y de aguas subterraneas.

e Agua de la superficie:

Las aguas superficiales estan constituidas por los arroyos, rios, lagos, que discurren
naturalmente en la superficie terrestre, como puede ser rios pantanos o lagos. Estas
fuentes no son tan deseables como el agua de lluvia, especialmente si existen zonas
habitadas aguas arriba. Sin embargo a veces no existe otra fuente alternativa en la
comunidad, siendo necesario para su utilizacion, contar con informacién detallada y
completa que permita visualizar su estado sanitario, caudales disponibles y calidad de
agua. Agua del subsuelo:

El agua que cae al suelo en forma de 1luvia o nieve empapa hasta almacenarse en la arena y
la grava por debajo de la superficie, los acuiferos y rios subterraneos. El filtrado del agua
llena gradualmente el material poroso por debajo de la superficie, aumentando gradualmente
el nivel de saturacion hacia la superficie. Se hacen pozos para extraer agua del suelo
perforando por debajo del nivel freatico y se bombea las aguas subterraneas a la superficie, o
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también mediante manantiales, galerias filtrantes. La filtracion natural de la Tierra mantiene
el agua subterranea limpia y utilizable.

e Hielo

Los dos polos de la Tierra estan cubiertos de hielo, donde la Antartida tiene la mayor
cantidad de hielo del mundo, casi el 90 por ciento, mientras que el hielo del casquete glacial
de Groenlandia representa casi un 10 por ciento. La fusion de la capa de hielo del Polo Norte
alimenta de agua dulce los océanos y los rios que a su vez alimentan de agua dulce los
sistemas lacustres como los Grandes Lagos. Los glaciares cubren el 10 por ciento de toda la
masa terrestre del planeta y representan el pequefio porcentaje restante de hielo del mundo.

A parte de las principales fuentes de agua dulce, que mayoritariamente es el hielo en los
glaciares, como se muestra en la Figura 2.4 (donde 1 son Glaciares, 2 agua de subsuelo, 3
vapor de agua y 4 el agua superficial), existen alternativas a estas como por ejemplo la
desalacion.

Figura 2.3. Porcentaje de cada tipo de agua dulce

2.1. Caracteristicas del Agua de mar

Las caracteristicas del agua que se va a tratar mediante desalacion determinan en buena
parte el proceso mas adecuado a utilizar. Estas caracteristicas se refieren al contenido de sal
principalmente, pero abarcan ademas mucho mas componentes.

Dado el diferente origen del agua a tratar para ser desalada, hay que tener en cuenta las
distintas caracteristicas fisico-quimicas que pueden presentar. Ya que, algunos aspectos de la
misma pueden cambiar la forma del disefio y las precauciones que se deben tomar, para poder
lograr un funcionamiento continuo y sin problemas.

Entre las caracteristicas fisicas a tener en cuenta destaca los solidos en suspension y la
temperatura. El agua de mar puede contener solidos disueltos o s6lidos en suspension, los cuales
se determinan mediante gravimetria. Este proceso no distingue entre los solidos de origen
inorganico o los organicos, como por ejemplo microorganismos como bacterias, algas, etc. La
cantidad de solidos presentes estd muy relacionada con el tipo de captacion o toma de agua de
mar. La temperatura del agua de mar es un factor de cierta relevancia, que afecta especialmente
al crecimiento biologico de los microorganismos, por lo que tiene un efecto indirecto en el
funcionamiento de la planta.



Disefio de una planta desalinizadora de 20.000 m3/dia basada en una tecnologia de
destilacion multiefecto (MED)

Ademas, hay otros parametros que deben ser tenidos en cuenta desde el punto de vista
quimico, ya sea por ejemplo la conductividad eléctrica o salinidad, la dureza, el pH y el didéxido
de carbono libre. Las cuatro caracteristicas estan relacionadas con la composicion quimica del
agua, donde la conductividad eléctrica es la caracteristica mas general, mientras que las otras tres
caracteristicas recogen aspectos mas especificos, que se deben tener en cuenta también en el
disefio y operacion de las instalaciones. En la Tabla 2.1 se muestran las caracteristicas tipicas del
agua de mar.

Tabla 1.1 Caracteristicas tipicas del agua de mar

Parametro Intervalos de Referencia
Temperatura, °C 15-35
Ph 7,9-8,1

Sales disueltas, mg/L

30.000 - 45.000

Conductividad (a 20°C) 44.000 - 58.000
Bicarbonatos, mg/L 120-170
Sulfatos, mg/L 2.425-3.000
Cloruros, mg/L 17.500 - 21.000
Bromuros, mg/L 59-120
Nitratos, mg/L 0,001 -4,0
Fluoruros, mg/L 1

Boro, mg/L. 40-6,0
Amonio, mg/L 0,005 - 0,05
Sodio, mg/L 9.600 - 11.700
Potasio, mg/L 350 - 500
Calcio, mg/L 375-1525
Magnesio, mg/L 1.025 - 1.400
Estroncio, mg/L. 12,0-14,0
Silice (SiO,), mg/L 0,01-74
Carbono orgéanico total, mg/L 1,2-3,0
Nitrogeno organico, mg/L 0,005 - 0,03

Como se puede observar en la Tabla 2.1, los principales cationes que se encuentran en el
agua son calcio (Ca**), magnesio (Mg*™), sodio (Na*t) y potasio (K*), mientras los aniones
mas abundantes son el cloruro (CI7), sulfato (SO; ), bicarbonato (HCO3) y en las aguas
subterraneas ademas suelen aparecer en mayores cantidades PO3~ o NO3. En menor cuantia
aparecen otros como hierro, manganeso, aluminio o nitrato, fosfato, fluoruro, etc.

En relacion a la salinidad (SD) de los diferentes tipos de aguas que son susceptibles de ser
desalados, se toma como base la definicion dada por la International Desalination Association [4]
(IDA);donde la salinidad (SD) es el contenido de sales minerales disueltas en un cuerpo de
agua. En la tabla 2.2 se realiza una clasificacion el agua segtn los sélidos disueltos.
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Tabla 2.2: clasificacion del tipo de agua segun los solidos disueltos totales

Agua pura SD < 500 mg/L
Agua de rio o baja concentracion 500 mg/L < SD < 3000 mg/L
Agua salobre 3000 mg/L < SD < 20.000 mg/L
Agua marina 20.000 mg/L < SD < 50.000 mg/L
Salmuera SD > 50.000 mg/L

Para todos estos tipos de agua existen en la actualidad tecnologias para desalarlas y ejemplos a
nivel mundial de su aplicacion industrial. El tipo de sales en cada una de estas aguas es diferente
en funcion de su procedencia, inicamente se puede hablar de una cierta composicion “standard”
para el agua de mar y atn ésta es variable de unos mares a otros. Asi pues, se puede encontrar
agua de mar con una concentracion proxima a los 35.000 mg/l en las Islas Canarias, hasta agua
de mar con concentraciones del orden de los 47.000 mg/l en el Golfo Pérsico. La temperatura
como se comento anteriormente es también un factor determinante a la hora de definir y calcular
una planta de desalacion de agua. Este factor también es muy variable en funcion de su
procedencia, variando desde temperaturas de 10°C hasta temperaturas proximas a los 43°C en las
aguas del Golfo Pérsico.

2.2. La desalacién en Espafia

La desalacion se introdujo en Esparfia sobre los afios setenta. Aquellas primeras instalaciones
desaladoras, se ven hoy casi con aspecto arqueoldgico pero fueron las que abrieron este
camino de suma importancia. Produjeron un cambio cualitativo fundamental, en la calidad
de vida de los usuarios de este agua. Fue en Lanzarote y Fuerteventura e inmediatamente en
Gran Canaria y Ceuta en el afio 70 donde se construyeron las primeras desaladoras basadas
en el proceso de evaporacion. Desde entonces, la desalacion ha evolucionado en Espafia de
forma continua, debido principalmente al grave desequilibrio entre los recursos hidricos
(motivado por la irregular pluviometria de nuestra geografia) y los consumos soportados en
ciertas zonas con agricultura intensiva de regadio e infraestructura turistica que ademas
consume en la época de menores precipitaciones, justifica la instalacion de estas plantas
desaladoras.

La desalacion de agua de mar es una forma clara de incrementar los recursos disponibles.
Una planta desaladora puede ser una solucién magnifica dentro de un sistema hidraulico,
pero también puede convertirse en un serio problema.

En la Figura 2.5 se muestran las principales plantas de desalacion en Espafia [5] en el afio
2006, donde se aprecia que las Islas Canarias no son las Unicas zonas secas del pais que
necesitan nuevas fuentes de agua. La costa mediterranea, en especial el litoral meridional, ha
sufrido prolongados periodos de sequia y carece de acceso adecuado al agua. Por lo que la
mayoria de plantas estan situadas en la peninsula estan en la zona de Murcia y Alicante
debido a la derogacion del trasvase del Ebro, y a la creciente oposicion a los trasferencias
desde el Tajo y la reduccion de los caudales y calidad del agua inicialmente previstos desde
el Jucar. Por lo que se determin6 que la desalacion y reutilizacion de aguas residuales son
imprescindibles para mantener y favorecer el desarrollo de esta zona. Donde, a pesar de la
escasez de agua, la instalacion de miles de invernaderos que aprovechan el sol y el clima, ha
convertido a esta region en la de mayor productividad agricola de Espafia y de gran parte de
Europa.
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6: Ampliacion Alicante I

[ 50: valdelentisco

[[] 24: san Pedro del Pinatar II

oo

[[] Puestas en servicio en 2005: 152 hm?

[ En construccién: 118 hm?3

B En licitacion: 60 hm?

[] Proxima licitacion: (abril-junio 200€): 203 hm?
[] En informacion publica: 49 hm?

En redaccién: 50 hm?3

Figura 2.4. Plantas desalinizadores en la peninsula ibérica

B 60: Barcelona [ 24: Alicante 11
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<S [] 40: Aguilas/Guadalentin
Q [] 4: Ampliacion Mojon
P [] 80: Torrevieja
Valencia: 8 hm3 ] 9: Denia
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20: Vega Baja
7] 10: Javea
’
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[J20: Marbella

[]e0: El Atabal

[[]20: Costa del Sol Occidental

[] 20: nijar
[ s:adra
[J 20: Bajo Almanzora
L[] 30: campo de Dalias

Todas las cifras en hm?3

La evolucion reciente de los acontecimientos ha favorecido esta tendencia a la desalinizacion
en Espafia, tal y como se muestra en la Figura 2.6. En la cual se observa, lo que se comentd
con anterioridad que Ultimo gobierno habia elaborado un plan para trasvasar agua del
caudaloso rio Ebro, situado al norte del pais, una region rica en agua, hacia las regiones mas
secas de la costa meridional, situadas a mas de 480 kilometros al sur y que al final no se

ejecuto.
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Figura 2.5. Produccion de agua desalada en Espana [6]

2.3. Pretratamientos del agua de mar

El objetivo de los pretratamientos [7] es acondicionar el agua bruta a las condiciones del proceso
de desalacion. Este pretratamiento depende del tipo de agua y del tipo de proceso de desalacion
que se vaya a utilizar.

Una de las caracteristicas del agua de mar, es que contienen sales con tendencia a precipitar por
el efecto del calor, a mayor temperatura menor solubilidad. Por lo que la concentracion en el
agua no evaporada aumenta, ya que al iniciarse el proceso de desalacion, la corriente de agua en
la que las sales permanecen (se concentra en ellas), pudiendo superar el producto de solubilidad
de algunas de las sales, con lo cual podrian precipitar. Otro de los problemas del agua de mar son
los gases disueltos, aire principalmente, ya que este tipo de gases se desprenden en los procesos
de evaporacion y se acumulan sobre las superficies de transferencia de calor, disminuyendo el
coeficiente de transferencia y llegando incluso a paralizar el proceso, por lo que se hace necesario
eliminarlos antes de introducir el agua en los evaporadores.

En los procesos de desalacion por destilacion, el objetivo del pretratamiento es eliminar o reducir
al maximo posible el riesgo de precipitacion de sales insolubles en las superficies de intercambio
de calor, y la eliminaciéon de gases no condensables capaces de reducir el coeficiente de
transmision de calor, y provocando serios problemas de corrosion en los evaporadores y en los
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equipos de la planta.

En general, hace falta un buen conocimiento de la composicion del agua que se va a utilizar, con
el fin de prever todos los tratamientos que son precisos y disefiar correctamente la planta de
desalacion. Muchas plantas han fracasado por no partir de unos datos correctos de analisis del
agua de partida.

A modo resumen, se comentara en el siguiente apartado los principales pretratamientos usados
habitualmente:

2.3.1. Incrustaciones:

Las sales que pueden precipitar con el aumento de la temperatura son principalmente el
sulfato calcico y los bicarbonatos de calcio.

Con el fin de evitar la precipitacion de estas sales, se destruyen previamente mediante la
adicion de un acido (se reduce el pH), donde el mas economico es el acido sulftrico al 98%.
Ahora bien, hay que tener en cuenta que la adicion de este acido provoca un incremento en el
contenido de sulfatos del agua inicial, por lo que hay que tener un control sobre la
dosificacion de este acido y sobre la temperatura maxima. Ya que al calentar, se separa el
CO,del agua y se rompe el equilibro CO,, CO; ", HCO;.

Otra forma de evitar la precipitacion de los carbonatos, sulfatos, silice, etcétera es mediante
la adicién de un inhibidor, llamado también anti-incrustante. Donde este tipo de sustancias
actiia sobre la formacion de los cristales, impidiendo su formacién y manteniendo en
sobresaturacion en el agua los iones. Para calcular los limites de utilizacion de estos
productos hay que consultar con el fabricante de los mismos, el cual dira en cada caso hasta
donde garantiza, qué concentracion se puede alcanzar y qué temperatura, pues se hidrolizan
dejando de ser activos, todos estos limites hay que conocerlos y en el mercado estan
apareciendo constantemente productos nuevos.

2.3.2. Desgasificacion y descarbonatacion:

La presencia de gases en el agua puede influir muy negativamente en los procesos de
destilacion, por ello se hace necesaria una eliminacion de los mismos mediante un
desgasificador térmico, donde una corriente de vapor y en condiciones de maximo vacio,
produce el desprendimiento de los gases los cuales son evacuados por el sistema de
vacio a la atmoésfera. La eficacia de estos equipos llega a extraer hasta el 98% de los
gases contenidos en el agua.

Si el tratamiento para la eliminacion de los bicarbonatos ha sido de adicion de acido, se
producira una gran cantidad de CO,, el cual queda en disolucion. Como se coment6 en el
apartado anterior. Este gas, en ocasiones, se elimina previamente a la desgasificacion,
para evitar la sobrecarga y el sobredimensionamiento del equipo de vacio, por medio de
un descarbonatador atmosférico.

2.3.3. Materia en suspension:
Con el fin de evitar la materia suspendida y no disuelta en el agua, se procedera a una

filtracion de ésta. Para ello se emplean filtros de arena o filtros de cartucho. No obstante,
a veces es preciso utilizar antes un floculante que aglomere y flocule los coloides



10

Introduccion

23.4.

presentes y las particulas en suspension. También a veces hay presencia de iones férricos
y de metales pesados, estos precipitan con bastante facilidad en forma de hidréxidos, por
lo que en caso de que estén presentes hay que eliminarlos previamente por precipitacion
quimica. Para ello se afiade hidroxido calcico subiendo el pH del agua hasta valores
proximos a 12, floculandolos y decantandolos y luego volver a bajar el pH del agua
mediante la adicion de un éacido.

Corrosion:

En numerosas plantas de desalacion es frecuente la aparicion de problemas debidos a la
corrosion de los materiales [4]. Esto es debido a que las plantas desalinizadoras operan
en unas condiciones desfavorables, ya sea por ejemplo la ubicacion en zonas costeras
(con presencia de humedad, nieblas salinas). Se emplean distintos medios para reducir la
corrosion:

e Evitar la presencia de oxigeno disuelto, y evitar condiciones de pH acido
eliminando el CO, disuelto.

e Uso de materiales no metalicos, si es posible. Plasticos para baja presion y baja
temperatura (PVC, PE) y poliéster reforzado con fibra de vidrio (PRFV), en
casos de alta presion.

e Uso de materiales metalicos nobles o de alta calidad:

- Reduccién al minimo del acero al carbono

- Aceros inoxidables

- Latones, aleaciones cuproniquel (Cu/Ni), Monel

- Titanio

- Chapados de dos materiales, uno para la resistencia externa y otro de
proteccion interna.

e Uso de recubrimientos internos, como goma Yy ebonitado o pinturas
anticorrosivas (resina epoxy).

A continuacién, se muestra en la Tabla 2.3 los principales materiales usados en
tecnologias de desalinizacion.

Tabla 2.3: tipos de materiales mas usados tipicamente en tecnologias de desalinizacion [8]

Material Costo Vida util Posibilidad de
Fabricacion
Titanio Alto Larga Dificil
Hastalloy Alto Larga Dificil
Inconel 62,5 Alto Larga Dificil
70/30 CuNi Alto Larga Media
Acero inoxidable 316L Medio Media Media
Bronce Ni-Al Medio Media Media

PVC Bajo Media Fécil
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2.4. Desalinizacion

El fil6sofo Aristoteles observando la naturaleza capt6 los principios fisicos para separar
el agua y la sal en los que se basan las tecnologias modernas de la desalacion. En la superficie del
mar se produce una evaporacion por la que el vapor de agua se separa, dejando la sal en el mar y
pasando el vapor a la atmosfera, que después a su vez dara origen a la lluvia que caera a la tierra
y volvera al mar, completando el ciclo del agua en la naturaleza. De ahi surge uno de los
procesos de desalacion consistente en evaporar el agua del mar y después condensar el vapor,
obteniendo agua en estado liquido. Otro fenémeno que también observa en la naturaleza es la
captacion del agua de la tierra, que hacen las plantas. El agua pasa a la planta mediante la raiz,
pasando a la savia. Es decir, existen membranas que separan la sal del agua, lo que se conoce con
el término cientifico de dsmosis. Estos fendmenos naturales de evaporacion y 6smosis son la
base de los procesos de desalacion.

En la actualidad, hay una gran diversidad de configuraciones de plantas desaladoras de aguas de
mar, esto es debido a que hay diferentes tipos de utilizaciones, por lo que el contenido en sales y
conductividad varia para cada utilizacion. Por ejemplo para el uso industrial, para riego o para el
consumo humano. Los diferentes sistemas empleados para la disminucion del contenido de sal de
aguas marinas estan relacionados con el volumen de agua a tratar y su grado de salinidad.

El agua para el consumo humano no debe tener mas de 0,5 gramos por litro ni ser agua destilada,
en ambos casos no son provechosas para el organismo. Por tanto, si se quiere obtener agua
potable a partir del agua del mar se tendra que separar las sales que contiene hasta llegar al agua
potable (< 0,5 gramos por litro).

Hablar de desalacion o eliminacion de sales es hablar de los procesos de separacion que buscan la

eliminacion de los elementos que contiene un agua, sean de naturaleza fisica o quimica, y que
plantean dificultades para su utilizacion con unos u otros fines.

2.4.1. Clasificacion de técnicas de desalinizacion segun principio

Las principales técnicas de desalacion se pueden clasificar en tres grandes grupos segun el
principio que aplican:

a) Cambio de Fase:
1- Evaporacion
- Evaporacion stibita multiple etapa (ESME o MSF)
- Evaporacion Miltiple Efecto (EME o MED)
- Compresion vapor (CV)
2- Congelacion

Se basa en los diferentes puntos de fusion del agua dulce y del agua salada. Los
cristales de hielo obtenidos se separan en la salmuera, posteriormente se lavan para
extraer la sal y se derriten convirtiéndose en agua dulce.

11
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b) Membranas Selectivas

- Osmosis Inversa (OI o RO)

- Electrodialisis (ED)
c¢) Enlace Quimico

- Intercambio Iénico (CI)

- Extraccion por disolvente
2.4.2. Clasificacion de técnicas de desalinizacion seguin energia utilizada
Otra forma de clasificar los distintos procesos de desalacion seria aquella que tuviera en cuenta
las diversas formas de energia que se utiliza, como la térmica, mecénica, eléctrica o quimica. La
utilidad de esta clasificacion estaria relacionada con los costos relativos de energia de los
diferentes procesos, ya que la energia térmica es la mas barata, mientras la energia quimica es la
mas cara. La evaporacion se puede realizar con energia térmica o mecanica, la 6smosis inversa
requiere energia mecanica, la electrodidlisis requiere energia térmica, y el intercambio i6nico
requiere energia quimica. En la Tabla 2.4 se muestra una clasificacion de procesos de desalacion

mediante las distintas formas de energia.

Tabla 2.4: Clasificacion de procesos de desalacion por las distintas formas de energia

Energia Proceso Método Simbologia
Térmica |Evaporacion Destilacidn subita (Flash) MSF
Destilacidn multiefecto MED
Termo compresidn de vapor TVC
Destilacion solar DS
Cristalizacion Congelacidon co
Formacion de hidratos FH
Filtracién y evaporacion Destilacion con membranas DC
Mecanica [Evaporacion Compresion mecanica de vapor cv
Filtracion y evaporacién ~ Osmosis inversa ol

Aproximadamente la mitad de toda el agua pura obtenida por desalinizacion es producida por
procesos térmicos a través de la destilacion del agua de mar. Para abaratar los costos, este
proceso se realiza en una planta de destilacion controlando el punto de ebullicion, reduciendo la
presion del agua, ya que la temperatura necesaria para alcanzar el punto de ebullicion disminuye
a medida que se reduce la presion. La reduccion del punto de ebullicion es fundamental en los
procesos de desalacion para conseguir una ebullicion multiple y para controlar las incrustaciones.
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2.4.3. Principales técnicas de desalinizacion

A continuacion, en este apartado se muestran las principales técnicas usadas en desalinizacion

[O1(10][11 ]:
2.4.3.1. Destilacion Flash Multi-etapa (MSF)

En este proceso, el agua de mar es calentada en un tanque por medio de un serpentin o tubos en
paralelo que contienen algun fluido caliente; después se pasa a otro tanque, llamado etapa, donde
la presion reducida permite que el agua hierva. El agua vaporizada es enfriada y condensada para
obtener el producto. Esta introduccion rapida del agua caliente en la camara causa una
evaporacion rapida, casi explosiva.

El vapor generado por evaporacion subita se transforma en agua potable condensandose al
atravesar los tubos intercambiadores de calor, como se puede observar en la Figura 2.7.

Vapor caliente

O—’ Extraccion de aire

Agua de mar

== T=p]—°

Salmuera
Retorno de

condensado

Figura 2.6. Esquema de Destilacion Flash Multi-etapa

2.4.3.2. Destilacion Multi-efecto (MED)

Al igual que el método anterior, consiste en una serie de recipientes cuya temperatura desciende
en el sentido del flujo del agua, lo que permite la reduccion del punto de ebullicion del agua de
mar de alimentacion sin necesidad de calentarla después del primer efecto.

En general, un efecto consiste en un contenedor, un intercambiador de calor y dispositivos para
transportar los fluidos entre estos contenedores. En el proceso se tienen una serie de efectos de
condensacion y evaporacion, siendo la presion mas baja en cada efecto sucesivo. En la Figura 2.8
se observa lo explicado con anterioridad.

13
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lE—.‘C: Entrada de vapor

Salida alcantarilla

Entrada de agua
de alimentacion

CTRINTTIIOE | y = s = =1 %%
1 Efecto  F | 2 Efecto 3 Efecto Ffecto final -
| Bomba de salmuera
B Bomba de destilado
Bomba condensado Linea de condensado tras efectos

Figura 2.7 Esquema de destilacion multi-efecto

2.4.3.3. Destilacion de Vapor Comprimido (VC)

Esta tecnologia generalmente se utiliza en combinacion con otros procesos, cuando se utiliza por
si misma es solo en casos de aplicaciones a pequefia y mediana escala. La energia necesaria para
evaporar el agua proviene de la compresion suministrada al vapor, en lugar de intercambio de
calor directo con el vapor producido en una caldera.

Los sistemas MVC funcionan comprimiendo vapor de agua, lo que causa condensacion sobre
una superficie de transferencia de calor (un tubo), lo cual permite al calor de la condensacion ser
transferido a la salmuera del otro lado de la superficie, resultando en la vaporizacion de ésta. El
compresor es el requerimiento de energia principal. El compresor aumenta la presion en el lado
del vapor y baja la presion del lado del agua salada para bajar su temperatura de ebullicion

En la Figura 2.9 se tiene un esquema del funcionamiento de un equipo que desaliniza agua
marina por medio de compresion de vapor, donde se utiliza un elemento calefactor en una
caldera y se comprime el vapor para obtener agua con una disminucion considerable de sales.
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Vapor caliente

Compresor centrifugo
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con agua destilada de calor
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Entrada agua de

: < Salida del agua
alimentacién I >l agua
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Figura 2.8 Esquema de Vapor Comprimido
2.4.3.4. Osmosis Inversa (RO)

Este proceso aplica presion para superar la presion osmética del agua a tratar. El proceso de
osmosis inversa es quiza el método mas sencillo para desalar y en el que se obtienen mejor
rendimiento energético. El sistema toma su nombre por realizarse el paso de las soluciones en
forma contraria a los procesos osméticos normales. Es decir, las soluciones menos concentradas
se desplazan, por diferencia de energia potencial, hacia las mas concentradas, a través de una
membrana semipermeable, con la necesidad de aplicar una fuerza externa para lograr la
separacion del agua y la sal.

Por tanto, cuanto mayor sea la salinidad del agua, mayor sera su presion osmotica a superar.
Consta de un sistema de captacion de agua de mar, seguido de un sistema de pretratamiento
fisico y quimico, consistente en filtros de arena y filtros de carbon activado (fisico); dosificacion
(quimica) para regular el pH del agua de alimentacion, y adicion de anticrustantes para evitar
depositos de sal en las membranas; asi como bastidores de membranas de 6smosis inversa para
eliminar las sales, como se puede observar en la Figura 2.10. Desalinizada el agua, se conecta un
tren de postratamiento para desinfectar el agua, usando de manera individual y de acuerdo con el
uso final del agua producto, lamparas UV, cloracién y ozonacion, lo que permite asegurar la
calidad del agua en lineas de distribucion y almacenamiento.
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Figura 2.9 Esquema de Osmosis Inversa

2.4.3.5. Comparativa de las distintas tecnologias

En la siguiente tabla se adjuntan los procesos mas importantes de desalacion, asi como sus
principales caracteristicas. Donde se puede observar que el método de osmosis inversa es el mas
barato, pero en ¢l se obtiene una calidad de agua menor que en los otros métodos de
desalinizacion. En la actualidad, se utiliza més el método de Osmosis Inversa, debido a que su
consumo energético es menor.

Tabla 2.5: Comparacion de las distintas tecnologias de desalinizacion.

Caracteristicas MSF MED cv ol
Tipo de energia Térmica Térmica Eléctrica Eléctrica
Consumo energético (kJ/kg) Alto (>200) Alto/Medio Medio (100-150) Bajo(<80)
(150-200)
Costo instalaciones Alto Alto/Medio Alto Medio
Capacidad produccion Alta (>50000)| Media (<25000) Baja (<5000) Alta (>50000)
(m?/dia)
Posibilidad de ampliacion Dificil Dificil Dificil Facil
Fiabilidad de operacion Alta Media Baja Alta
Calidad del agua desalada (ppm)| Alta (<50) Alta (<50) Alta (<50) Media
(300-500)
Superficie de terreno requerida Mucha Media Poca Poca
para la instalacion
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2.4. Post tratamiento (Remineralizacion) [12]

Se entiende por remineralizacion el conjunto de técnicas que logran aumentar la dureza y la
alcalinidad del agua hasta valores que procuran un indice de saturacion, también 1lamado indice
de Langelier (LSI), igual o proximo a cero y en equilibrio con la atmosfera.

Es uno de los sistemas mas utilizados y esta citado en el Real Decreto 140/2003 sobre la calidad
del agua de consumo humano. Se basa en el célculo del valor del pH de saturacion o de equilibrio
(pHsqt), €l cual comparado con el pH real del agua (pH), permite determinar el caracter del agua.

LSI = pH — pHgy:

o LSI = 0el pH real del agua es igual al de saturacion. El agua tiene caracter
equilibrado. La concentracion de CO, de un agua en equilibrio con el CO, de la
atmosfera define de forma natural el pH y la combinacion de carbonatos y
bicarbonatos que corresponde a dicho pH.

o LSI > 0 el pH real del agua es superior al de saturacion. El agua tiene caracter
incrustante. Donde en sistemas abiertos donde el contenido en CO, del agua es
superior al que debiera estar en equilibrio con el aire, el CO, se escapa a la
atmosfera y el pH aumenta.

o LSI < Oel pH real del agua es inferior al de saturacion. El agua tiene caracter
agresivo. Al contrario que en el caso anterior, si el contenido en CO, es inferior al
que debiera estar en equilibrio con la atmosfera el agua absorbera CO, de la
atmosfera y el pH disminuira.

En la practica se establece un cierto margen; donde si LS/ > 0,5 el agua tiene un caracter
incrustante, o LSI < 0,5 que equivale a un agua agresiva.

El objetivo de la remineralizacion es por un lado, alcanzar el punto de equilibrio calcocarbonico,
es decir donde el pH, el calcio y la alcalinidad no varian o varian muy poco. Y por otro lado
hacerlo de la forma mas precisa posible con el fin de minimizar el consumo de energia y
productos quimicos, en especial el de CO,.

En la Figura 2.11 se ilustra el principio de la remineralizacion de las aguas desaladas, desde el
punto de vista del equilibrio CO, & HCO3 < CO3 y para un agua desalada normal a
temperatura de 20°C. Tal como se muestra en el diagrama, el proceso de la remineralizacion hace
aumentar el contenido en bicarbonatos hasta unos 75 mg/L consumiendo el CO, hasta dejarlo a
0,7 mg/L. Por tanto, en equilibrio con la atmodsfera. Este aumento en bicarbonatos va
acompaiado de un aumento en el pH. En el caso supuesto hasta pH 8,2. La remineralizacion no
aporta solo bicarbonatos, sino también calcio.
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Figura 2.10. Aspectos del equilibrio CO, <> HCO;3 en el proceso de remineralizacion.
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2.5.1 Técnicas para la remineralizacion de las aguas desaladas

la practica son la técnica 1 y 2.

= 100%

~—__75 mg HCOs/L

Agua remineralizada

0,7 mg CO./L

0 ° ~ Agua remineralizada

En la tabla 2.6 se muestra las distintas técnicas de remineralizacion, donde las mas utilizadas en
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Tabla 2.6: Técnicas para la remineralizacion de las aguas desaladas.

Proceso de
Remineralizacion

Reaccion del proceso

Consumo de quimicos
por incremento

1 mmol de HCO3
(61 mg HCO3 )

Incremento del
contenido en cationes
y aniones por 1 mmol
de HCO3

(61 mg HCO3 )

Carbonato calcico +

Diodxido de carbono

Hidréxido Célcico +

Dioxido de carbono

Dolomita +

Diodxido de carbono

Carbonato calcico +

Acido sulftrico

Cloruro Calcico +

Bicarbonato Sdédico

CaC03 + COZ + H20 = Ca(HCO3)2

MgO0CaCO; + 3C0, + H,0

2CaC0; + H,S0, = Ca(HCOs), + Ca(S0,)

CaCl, + 2NaHCO, = Ca(HCO3), + 2NaCl

19

50,1 mg CaCO3
22 mg CO,

37,1 mg Ca(OH),
44 mg CO,

35,1 mg Mg0OCaCO,
33 mg CO,

100,1 mg CaCO4
49mg H,S0,

55,5 mg CaCl,
84 mg NaHCO,

20 mg Ca?*

20 mg Ca?*

6,1 mg Mg?*
10 mg Ca?*

40,1 mg Ca?*
48 mg SO;~

23 mg Na*t
20 mg Ca®*
35,5mg CI*






3.DESCRIPCION DEL PROCESO

3.1 Sistemas de evaporacion / destilacion

La desalacion obtenida por destilacién consiste en evaporar agua para conseguir vapor que no contiene
sales, las cuales son volatiles a partir de 300° C. El vapor se condensa posteriormente en el interior o
exterior de los tubos de la instalacion. Los sistemas de desalacion suelen funcionar por debajo de la
presion atmosférica, por lo que necesitan un sistema de vacio, ademas de extraccion del aire y gases no
condensables.

La destilacion como proceso de desalacion es efectiva porque la mayoria de las especies quimicas que se
encuentran en las aguas saladas son no volatiles a las temperaturas habitualmente empleadas, y por tanto
permanecen en la salmuera no evaporada. Habria que aclarar en el aspecto terminologico, el término
destilacion no se emplea aqui en el sentido habitual en ingenieria quimica, de separacion de dos o mas liquidos
volatiles que son mutuamente solubles. Para la separacion del agua de una solucion acuosa con componentes
no volatiles se suele emplear el término “evaporacion” en ingenieria quimica. Sin embargo, en desalacion a
esta operacion se le denomina habitualmente destilacion.

El proceso de destilacion implica tres pasos discretos para alcanzar el objetivo:

- Formacion de vapor debido a la adicion de calor a una masa de agua salada.
- Separacion de este vapor del contacto con el liquido del que proviene.
- Condensacion del vapor por eliminacion del calor, normalmente por contacto con una superficie ftia.

En la Figura 3.1 se representa de forma esquematica un proceso de destilacion simple para recuperar agua
dulce de agua salada, y que ilustra un medio practico de efectuar estos tres pasos. Aparecen dos camaras, un
evaporador en el que se forma vapor a partir del agua de mar caliente, y un condensador para condensar el
vapor a destilado. Cada camara consiste en un haz de tubos, con cajas de agua a los extremos de los tubos para
permitir la conduccion de fluidos hacia y desde aquellos.
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Evapormdor
Agua Salada

Vapor _. | _ ;
Tanqua de a——n "
slmacenamienia ["-=—-=

Caldera

Agua residual é@

— )

Figura 3.1. Esquema de destilacion

El vapor formado sale del evaporador y entra al lado del condensador, donde se liciia en contacto con la
superficie fria de los tubos del condensador, y se descarga como destilado.

Como se coment6 en el apartado anterior, los principales procesos térmicos en uso son la destilacion flash
multietapa, la destilacion multiple efecto y la destilacion con compresion de vapor.

3.2. Destilacion multiefecto (MED)

El proceso de destilacién conocido como Destilacion de Efecto Multiple (MED) es uno de los
principales procesos de desalinizacion, que junto con el de membrana de Osmosis Inversa (RO) prometen un
mayor potencial de desarrollo tecnologico en el futuro.

En el proceso MED, el agua de mar es calentada hasta producir vapor de agua pura el cual es
subsecuentemente condensado. La energia térmica requerida para esta destilacion es suministrada por vapor
saturado a baja presion, el cual se produce por medio del calor de una caldera (o cogeneracion u otro).

La cantidad y calidad de vapor, requerido para producir una determinada cantidad de agua pura, dependera de
la temperatura del agua de mar, de la temperatura maxima de la salmuera y del tipo de disefio de la planta de
destilacion. Usualmente, la eficiencia de una planta de destilacion es expresada en kilogramos de agua pura
producida por kilogramos de vapor empleados en su produccion; esta relacion es conocida como la “razon de
ganancia de produccion” (GOR), la cual es proporcional al nimero de etapas MED efectuadas.

Los disefios de procesos MED con mejor proyeccion técnica y econdmica son los procesos multi-etapa de baja
temperatura con tubos horizontales (LT-HTME) y los procesos de evaporizacion con tubos verticales (VTE)
que operan a temperaturas mas altas.

En la Figura 3.2 se muestra el diagrama esquematico del proceso MED a modelar, el cual utiliza tubos de
evaporizacion horizontales. Donde inicialmente se utiliza vapor a media presion para calentar la primera etapa,
posteriormente se utiliza el vapor producido en el evaporador para aportar el calor necesario para que se de la
evaporacion en la siguiente etapa, donde cada vez la temperatura de saturacion es menor. De este modo, se
consigue reducir el calor residual que nos queda y se consigue una gran eficiencia energética.

22



Disefio de una planta desalinizadora de 20.000 m3/dia basada en una tecnologia de destilacion
multiefecto (MED) 23

Extraccion de Aire

=

Agua de Mar

=> W

Vapor del
Calentador
Regreso de
Condensados
al Calentador Agua
Pura

Descarga
de Salmuera

Figura 3.2, Esquema de una planta de desalinizacion tipo MED

Este proceso de evaporacion es repetido sucesivamente en cada etapa del sistema, esto origina que haya una
progresiva pérdida de presion y temperatura en el sistema por lo que la ultima etapa del proceso tendra la
presion y temperatura mas baja. El agua que se evapora de los tanques de salmuera es condensada por la
misma agua de mar que se va a desalar, la cual circula por tubos condensadores en cada etapa. El condensado
final de la destilacion, colectado en todas las etapas, constituye la produccion de agua desalada.

Para poder tener una significativa produccion de agua pura, el proceso de destilacion térmica MED requerira
de flujos de calor contenidos en vapor de agua a temperaturas de entre 70° Cy 110° C.

3.3. Diagramas de flujo, Balances de Materia y Energia

Un posible diagrama de flujo simplificado del conjunto de una instalacion seria:

—= Pos-tratamiento — =

my . %
alimentacion
producto
Pre- I
] »  Desalinizacidn
tratamiento
Ma. X
3 m, , X
Captacion del
Agua de mar salmuera
— Aportacion de
. B Energia para
—_— -
. separacion

Figura 3.3. Diagrama de bloques de una planta desalinizadora
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En este diagrama (Figura 3.3) se pueden apreciar las distintas fases o subprocesos, como son los de captacion
del agua bruta, pretratamiento o acondicionamiento del agua bruta, la separacion de sales o desalacion. Y
finalmente, el pos-tratamiento necesario antes de proceder a distribuir el agua producto. Una captacion de agua
en condiciones adecuadas, o un tratamiento previo que sea el idoneo, facilitard mucho la operacion de la fase
de desalacion, evitando muchos problemas en los encargados de la explotacion.

3.3.1 Balance de materia global

Del diagrama anterior se deduce que la obtencion del caudal de agua producto exige introducir en el sistema
un mayor caudal de alimentacion. Esto implica que todo el caudal de alimentacion debe ser extraido del mar
mediante bombeo. Las relaciones entre los caudales y concentraciones salinas aparecen en los balances de
materia [13]. Un balance global de materia sobre los caudales de alimentacion (m,), producto (m,) y salmuera
de rechazo o purga (my), sera

mg = my, + mg (-1

Donde m representa el caudal, y los subindices a, p y s, representan a la alimentacion, producto y salmuera,
respectivamente.

Un balance de materia sobre las sales totales, denominando a las concentraciones X, sera
MeXq = MpXy + MeX (3-2)

Si se supone que el agua producto es de salinidad suficientemente baja, despreciable frente a la alimentacion (
xp =~ 0), se puede simplificar a

MgXg & MeXg (3-3)

3.3.2. Parametros relevantes
En todo sistema de desalacion se utilizan algunos parametros caracteristicos de la instalacion.
3.3.2.1. Factor de conversion

Representa la fraccion de la alimentacion que es obtenida como producto (relacion m,/m,), y da una medida
del rendimiento de la planta en términos de caudales de agua.

oM (3-4)
ma

Donde R es el factor de conversion. Tiene unos valores tipicos que oscilan entre un 35 y 50 %.
3.3.2.2. Factor de concentracion

De las ecuaciones anteriores puede deducirse lo que se define como Factor de Concentracion de la salmuera
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Xs __Ma (3-5)

FC=—=
Xg Mg —my
Este factor es el niimero de veces que la salmuera se concentra respecto a la alimentacion, y tiene gran

importancia desde el punto de vista de posible precipitacion de sales por superarse la solubilidad de alguna de
ellas.

Si se trabaja con las ecuaciones anteriores se obtiene

Mg 1
mp R
FC = =
Ma 1 1_4 (3-6)
mp R

En el caso mas simple, donde R = 50% , el factor de conversion asciende a 2, de forma que la salmuera
abandona la unidad a una concentracion doble que el agua de entrada.

3.3.3. Procesos en etapas

El proceso de desalacion en este caso se desarrolla por etapas, por lo que es necesario conocer la

evolucion de los caudales y concentraciones en cada una de ellas. En la Figura 3.4 se muestra un esquema
simplificado.

My my; M3
—
m. = W) M =
my, _ 317 Mgz ) 52 = 1Mlg3 : m.s
rimera segunda ercera
T P > g > —»
etapa etapa etapa

Figura 3.4. Diagrama de bloques de varias etapas

El balance global de la primera etapa seria:

Mgy = My + Mgy (3-7)

Y larelacion entre etapas

Ms1 = Mgz (3-8)
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De forma general, para todas las etapas, el balance global es
Mg = Mpy; + Mg (39
Mientras que el balance de un componente i
Mg Xqi = My Xpi + Mg X (3-10)
Y la relacion entre etapas
Msi = Mg,it1 (3-11)

El caudal total de producto obtenido es la suma de los caudales productos de todos los evaporadores

(3-12)

n
Myroducto = § mp'l-
i=1

3.3.6. Balance de energia
Para evaluar el balance de energia [14], se tomaran las mismas variables usadas en el balance de materia.

Primero se calcula el calor transmitido por el vapor residual en el primer evaporador, y el calor que transmite
el agua de mar al entrar en el evaporador.

Qi = Mygp * (hvap,in - hvap,out) + Mg, * Cpa * (Ta,i - Tref) (3-13)

Donde m,,qy, s el caudal de vapor que usas para calentar el primer calentador, hy,qp i €s la entalpia del vapor
a la temperatura que entra en el evaporador, y hyqp oy: € la entalpia del vapor una vez condensado a la
temperatura de salida del evaporador. m, o es el caudal de entrada de agua de mar, como se explica en el
apartado anterior. Posteriormente, para los siguientes evaporadores se utilizara el caudal del agua evaporada en
lugar del caudal de vapor proveniente del exterior, y su correspondiente entalpia a la temperatura de ebullicion.
Suponiendose que no hay pérdidas de transmision de calor, de un evaporador a otro.

Q; = my; * Cps * (Ts,i - Tref) +my,; * hfg,Tsatyl- (-14)
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Al igual que en la ecuacion anterior, ahora se trata los caudales de salidas de salmuera y del vapor
producido en el evaporador, mg; y my, ; respectivamente.

Para calcular el area necesaria para cada evaporador se utiliza la ecuacion

Qi =AU xATprim,; (3-15)

3.3.6. Relacion de economia

La relacion de economia (RE) es un parametro que se utiliza sélo en las plantas de destilacion que utilizan
vapor como fuente principal de energia. Su definicion en unidades del Sistema Internacional es el numero de
kilogramos de agua obtenidos por cada 2330 kJ de energia aportada en el vapor, que corresponden a la entalpia
de condensacion del vapor a unos 70 °C. De forma analitica se puede expresar como

m, (3-20)

Donde g es la carga térmica del condensador y hy es la entalpia de condensacion.

Otra definicion seria que RE es el nimero de kilogramos de agua producidos por kilogramo de vapor
aportado.

RE — kg de agua producto m,, (3-21)
kg de vapor motriz  m,,

Sus valores tipicos oscilan entre 6 y 12 kg agua/ kg vapor.

Este parametro se puede usar como medida de la eficiencia energética pues la inversa de RE es el
consumo de vapor por unidad de agua producida.

3.4 Caracteristicas tipicas de las instalaciones de desalinizacio
3.4.1. Agua de alimentacion y de producto

Dado que se evapora el agua, el proceso es insensible a la salinidad de la alimentacion. La necesidad de
energia es practicamente la misma para cualquier salinidad de la alimentacién. Como se comenta en el primer
apartado de este documento, el agua de mar tiene una salinidad total estandar de 30.000 y 45.000 ppm. El agua
producto es agua destilada, de calidad muy buena, de menos de 50 ppm.

27



28 DESCRIPCION DEL PROCESO

3.4.2. Presion y temperatura

Inicialmente se operaba a alta temperatura, alrededor de 100°C para la temperatura maxima de agua de mar.
Sin embargo como la relacion de economia es independiente de la temperatura maxima, esta se ha reducido y
actualmente se suele trabajar entre 65-75 °C. En estas condiciones, los problemas de incrustaciones se reducen
considerablemente, y asi el pretratamiento es mas sencillo. El rango de presiones en los distintos evaporadores
suele oscilar entre los 0,6 bares y los 0,05 bares absolutos, siempre en condiciones de vacio, por lo que se
requiere eyectores de vapor.

3.4.3 Conversion

Por razon de las incrustaciones, hay una limitacion en el factor de concentracion, y por tanto en la conversion,
que es tipicamente del 50 %.

3.4.4. Consumo energético

En comparacion con otros sistemas de desalinizacion térmicos, en la destilacion multiefecto el consumo de
vapor es algo menor. La relacion de economia esta directamente relacionada con el numero de efectos.
Aumentando el niimero de efectos, se pueden alcanzar relaciones de economia de hasta 13 y 14 kg agua/ kg
vapor, aunque lo habitual es un valor entre 10 y 12. No so6lo hay que considerar el vapor de calefaccion, sino
también la electricidad auxiliar empleada en equipos de bombeo.

3.4.5. Campo de aplicacion

Por las caracteristicas sefialadas, la utilizacion de la destilacion multiefecto es mas propia en plantas de
unidades medias (minimo de unos 2000 m’/h y méximo de unos 25.000 m*/h por unidad). Como se comenté
con anterioridad, el agua producto es agua de alta calidad (destilada). Por lo que para hacer este agua apta para
el consumo humano, sera conveniente la mezcla posterior del producto con aguas algo mas salinas para
proceder a su distribucion.

El sistema requiere vapor de baja presion, tipicamente procedente de una turbina, por lo que una idea sensata
seria plantear una planta dual o de cogeneracion, con produccion simultanea de electricidad.

El tipo de evaporadores empleados son de gran tamafio, por lo que esta tecnologia implica caldereria de gran
envergadura, en espacios amplios.

3.5. Disposicion de la salmuera restante

La corriente de salmuera tiene una alta concentracion en sales, a veces incluso superior a 100.000 ppm. Estas
corrientes tienen una concentracion baja en oxigeno y en cobre debido a la corrosion de los intercambiadores.
Por lo que estas corrientes son muy peligrosas para la vida marina, por lo que hay que tener cuidado de no
verter la salmuera causando impacto medioambiental.

Hay tres métodos para tratar esta salmuera restante:
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3.5.1 Eliminacion en aguas superficiales

Para plantas localizadas cerca del mar, esta eliminacién no causa serios problemas. Donde las lineas de
salmueras son canalizadas directamente al mar, esto reduce rapidamente la temperatura y la salinidad de la

salmuera, por el rapido mezclado con el agua de mar. Se debe enviar lo mds lejos que se pueda del area de
captacion de agua.

3.5.2 Estanques de evaporacion

Otro método comun usado es la evaporacion en estanques al aire libre. Los problemas que tiene este método,
es que se requiere una alta area y peligros por filtracion.

3.5.3 Traslado a un proceso industrial para su recuperacion

Si un proceso industrial estd localizado cerca de la planta, la salmuera puede ser bombeada para recuperar

subproductos. Un ejemplo seria una planta de cloro y sal en Abu Dhabi la cual usa salmuera concentrada como
materia prima.
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4. ESTIMACION DE COSTES

Para llevar a cabo la optimizacion del problema, es fundamental calcular los costes [15] de las diferentes
alternativas posibles. Para este problema, se estudiaran los distintos casos descritos con anterioridad.

Para obtener un célculo mas exacto (Coste de adquisicion), sera necesario corregir el valor C ostegqul-po en
cuanto al tiempo, tipo de material, temperatura y presion.

Generalmente, los precios conocidos estan obsoletos y para actualizarlos en el afio en el que se realiza la
estimacion econdmica, se utilizan los indices de costes:

Costegnox _ lanox

Coste 410y B Laso y (4-1)

Siendo:
- Caiox Y Lo x TESpectivamente el coste y el indice de costes para el equipo a estimar

- Caiioy ¥ Lasioy respectivamente el coste y el indice de costes del equipo de informacion conocida
El indice utilizado sera los indices Cepci, los utilizados se muestran en la siguiente tabla:

Tabla 4.1. Indices CEPCI

CEPCI Ao
395.6 2002
468.2 2005
541.7 2016

En el caso de que la presion de operacion del equipo sea distinta a la presion ambiental, el valor del coste del
equipo se debe corregir aplicando un factor de correccion, Fp:

loglon = Cl + CZ - lOglOP + Cg ) (l0g10P)2 (4'2)

Doénde:
- Fp es un factor de correccion que depende de la presion

- P es la presion de operacion del equipo y Ci son parametros caracteristicos del equipo. Tanto P como Ci
tienen unidades bares manométricos
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En el caso de que el material de construccion del equipo sea distinto al acero al carbono, el valor del coste del
equipo se debe corregir aplicando un factor de correccion, FM

Una vez conocido los factores Fp y Fm, la correlacion del coste dependera del tipo de equipo. Donde cada
equipo variara su coste dependiendo de “A” que es la capacidad o parametro del tamafio del equipo.

2
10910Cequipo = K1 + K - 10g19(A) + K3 * (log10(A)) (4-3)

Una vez conocido el coste de adquision de todos los equipos, otro factor a tener en cuenta es el valor del coste
total que se obtiene en la operacion. Donde se debe diferenciar entre costes iniciales y costes variables. Los
costes iniciales son el coste de bombas y de los evaporadores que se obtiene mediante tablas, como se ha
explicado con anterioridad.

El coste variable, es el coste de operacion anual, es el coste del caudal de vapor y de la electricidad usada para
las bombas. Se procede a calcular el coste total de inversion de la planta. Se usara el método de Lang, que es
multiplo del coste del equipo

CosteTotal = F * Z Costeequipos (44)

Donde F' es el factor de Lang. Que toma valores de 3,10 para plantas de solidos, 3,63 para plantas mixtas y
4,74 para plantas de fluidos.

4.1. Datos economicos

Una vez determinado el precio que tendria cada equipo es necesario realizar un estudio economico para
determinar si alguna de las alternativas propuestas es viable, o si por el contrario, hay que buscar una cuarta
alternativa que sea la solucion 6ptima del problema.

Se calcula una funcion de costes a optimizar con los datos obtenidos de tablas y mediante el EES se determina
que implantacion es la mas rentable. Esto se debe a que se produce un minimo entre coste del nimero de
evaporadores y el coste del caudal de vapor.

Lo primero es elegir el método para calcular la inversion, en este caso vamos a utilizar el VAN (Valor Actual
Neto) o también llamado VPN (Valor Presente Neto), en lugar del TIR (Tasa de Rentabilidad Interna). Ya que,
para calcular si la inversion es rentable mediante el método TIR, habria que calcular todos los flujos de cajas
sin actualizar. Y posteriormente, comparar el resultado obtenido con el coste de inversion supuesto. Método
mas complejo, que calcular Uinicamente el sumatorio que ofrece el coste de capital de la inversion para
comprobar si la inversion es rentable en cierto tiempo.

Para poder calcular la inversion, hay que partir de unos valores supuestos. Por ejemplo, se toma que la vida til
de la planta (N) va a ser 30 afios, por lo que sera el dato en el que se basa el estudio. Para la tasa de descuento
o interés (i) toma el valor del 5% y para la inflacion (inf) el valor del 2%. Finalmente, FSVP es el valor que
toma el dinero a lo largo de los afios, se calcula como se muestra en la Ecuacion 4-6. Donde se tiene en cuenta
el interés y la inflacion producida en la inversion.
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N
1
VP = Z A+ ief) (4-6)

Para poder calcular FSVP se necesita obtener el valor del interés efectivo (ief), que es calculado como se
muestra en la Ecuacion 5.

1+

i€f = m (4-7)

4.2, Listas de equipos y su coste

Los costes de los equipos presentados a continuacion, se refieren al afio 2005, por lo que habra que utilizar un
factor de multiplicacion para actualizar su precio.

4.2.1. Evaporadores

El disefio de los evaporadores se realizara con el material de acero inoxidable, para asi evitar cualquier
problema de corrosion. Debido a esto, su precio serd mayor que cualquier disefio con acero al carbono. El
coste de los evaporadores se realiza mediante la ecuacion:

Costepinar = Costeequipo * Fu-Fp (4-8)

En la siguiente tabla se muestran los factores de correccion para el coste de los evaporadores:

Tabla 4.2. Factores de correccion para evaporadores

Evaporator Types Ky K, Ky A iimz) Ararrz)  Prasparg) C, C, G,
Forced Circulation 5,0238 0,475 0,0703 5 1000 150 0,1578 -0,2992 0,1413
Falling Film 39118 0,8627 0,0088 50 500 160 0,1578 02992 0,1413
Agitated (Scraped Wall) 5 0,149 0,014 05 5 150 0,9%/8 02992 01413
Short Tube 5,2366 -0,6572 0,35 10 100 150 0,1578 -0,2992 0,1413
Long Tube 4 642 0,3698 0,0025 100 10000 150 0,1578 -0,2992 0,1413

En la siguiente tabla se muestran los factores de correccion por material (Fy):

Tabla 4.3. Factores de correccion por material para evaporadores
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Bare Module Factors, Fgy,
Evaporator Types CS Cu Alloy SS Ni Alloy Ti
Faorced Circulation 29 363 508 0,66 14 5
Falling Film 225 281 3,94 7,49 11,25
Agitated (Scraped Wall) 2,25 281 394 7,49 11,25
Short Tube 249 363 5,08 0,66 14 5
Long Tube 29 363 5,08 9 66 145

El material elegido como se coment6 con anterioridad es acero inoxidable, en la tabla llamado SS (Stainless
Steel).

A modo resumen, los valores obtenidos para el coste de los evaporadores son:

K1 K2 K3 Cl C2 c3 Fy

4642 | 03698 00025 01578 -02992 0,1413 5,08

Quedando todo como una tUnica ecuacion, donde A; es el area de cada evaporador en unidades de metros
cuadrados y P; es la presion interior que se da en cada evaporador en unidades de bares manométricos.

COSteevaporador,i
= (10A (4,642 +0,3698 « logs(A;) + 0,025 * (loglO(Ai))2)> % 5,08
% (107(0,1578 — 0,2992 * logy o P; + 0,1413 * (log;oP))?))

De este modo se puede calcular el coste para cada intercambiador, sabiendo solamente el area y la presion de
cada evaporador.

4.2.2 Intercambiadores de calor (Condensador)

El intercambiador de calor que hay en la planta aparte de los evaporadores, es el condensador que se utiliza en
el tltimo evaporador para como su propio nombre indica, condensar el vapor del ultimo efecto.

El coste de los intercambiadores de calor se rige por la siguiente ecuacion:
Costepinqr = Costeqqyipo * (31 +B, ‘Fy- Fp) (4-9)

En la siguiente tabla se muestran los factores de correccion para el coste de los intercambiadores:

Tabla 4.4. Factores de correccion para intercambiadores de calor.
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Exchager Type K; Kz Ka Cy Cs C, B, B; Amegnz;  Amagma)  Prassar,
Double Pipe 33444 02745 00472 13,1467 -126574 30705 174 1,55 1 10 300
40 barg <P < 100 barg 06072 0912 03327
P < 40 barg 0 0 0
Multiple Pipe 27652 07282 00783 131467 -126574 30705 174 1,55 10 100 300
40 barg <P <100 barg 06072 0812 03327
P < 40 barg 0 0 0
Fixed tube, sheet or Utul 43247 0303 01634 003881 -0,11272 008183 163 1,66 10,0 1000 140
tubes only > 5 barg 000164 -000627 00123
Floating Head 48306 -08509 03187 003881 -0,11272 008183 163 1,66 10,0 1000 140
tubes only > Sbarg 000164 -0,00627 00123
Bayonet 42768 00495 01431 003881 -0,11272 008183 163 1,66 100 1000 140
tubes only > 5 barg 000164 -000627 00123
Kettie Rebolier 44646 05277 03955 003881 011272 008183 1863 1,66 10,0 100 140
tubes only > 5 barg 000164 -0,00627 00123
Scraped Wall 37803 08569 00349 131467 -126574 30705 174 155 20 20 300
40 barg <P < 100 barg 06072 0912 03327
P < 40 barg 0 0 0
Teflon Tube 38062 08%4 -016T1 0 0 0 163 1,66 10 10 15
Alr Cooler 40336 02341 00497 -0125 015361 -002861 (096 1,21 10 10000 100
Spiral Tube -shellandtut 39912 00668 0243 04045 0,1859 0 1,74 155 1 100 400
tube only 02115 009717 0
Spiral Plate 46561 02047 02207 0 0 0 0,96 1.21 1 100 19
Flat Plate 46656 01557 01547 0 0 0 0,96 121 10 1000 19
En la siguiente tabla se muestran los factores de correccion por material (F):
Tabla 4.5. Factores de correccion por material para intercambiadores de calor.
Shell-CS CS Cu CS Ss Cs Ni Cs Ti
Exchanger Type Tube-CS Cu Cu SS SS Ni Ni Ti Ti
Double Pipe 1,00 135 160 181 273 268 373 463 1138
Muttiple Pipe 100 135 169 181 273 268 373 483 1138
Fixed tube, sheet or Utul 1,00 135 1,69 1,81 2,73 268 373 463 11,38
Floating Head 1,00 135 1,69 1,81 273 268 373 463 11,38
Bayonet 1,00 1,35 1,69 1,81 273 268 373 463 11,38
Kettle Reboiler 1,00 135 1,69 181 2,73 2,68 373 463 11,38
Scraped Wall 1,00 1,35 1,69 1,81 273 268 373 463 11,38
Spiral Tube 1,00 135 1,69 1.81 2,73 2,68 373 463 11.38
A modo resumen, los valores obtenidos para el coste de los evaporadores son:
K1 K2 K3 Cl C2 C3 B1 B2 Fy
39972 | 0,0668 0,243 -0,4045  0,1589 0 1,74 1,55 2,73

Quedando todo como una uUnica ecuacion, donde A; es el area del condensador en unidades de metros
cuadrados y P; es la presion interior que se da en el condensador en unidades de bares manométricos.

Cos teintercambiador,i

- (10A (3,9912 +0,0668 * logyo(4,) + 0,243 » (loglo(Ai))2)> .
« (1,74 + 1,55 % 2,68 + (10(-04045+0.1589+10g:0P)) )
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De este modo se puede calcular el coste para cada intercambiador, sabiendo solamente el area y la presion del
condensador.

4.2.3. Tanques

El coste de los tanques se rige por la siguiente ecuacion; la cual coincide con la de intercambiadores de calor y
las bombas:

Costeping; = Costeequipo * (81 +B, " Fy -Fp) (4-11)

En la siguiente tabla se muestran los factores de correccion para el coste de los tanques:

Tabla 4.6. Factores de correccion para tanques.

Tank Ter K1 K: K3 B1 B;‘ vm-'~ m3’s) Vm-lm}.‘s-
Fixed Roof 48509 03973 0,1445 1,10 0 90 30000
Floating Roof 59567 07585 01749 1,10 0,00 1000 40000

No se muestran los factores de correccion por material, ya que el valor de B2 es 0 y anula el valor de

correccion por material y presion. Todos los tanques disefiados seran de techo fijo (fixed roof) y no de techo
flotante (floating roof)

A modo resumen, los valores obtenidos para el coste de los tanques son:

K1 K2 K3 B1 B2

4,8509 | 03973 0,1445 1,10 0

Quedando todo como una unica ecuacion, donde V; es el volumen en metros cubicos que tiene el tanque el
tanque.

Coste ; =107 (4,8509 — 0,3973 * log,(V;) + 0,1445 * (log,o(V;) ) « (1,10)
tanque,i

4.2.4. Servicios

A continuacién, se muestra una tabla con los costes medios de los servicios en Europa. Seran los datos que se
utilizaran para la simulacion posteriormente en el EES.
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Tabla 4.7: Coste indicativo medio de los servicios en Europa

Servicio Coste (2002)
Electricidad (para la industria) 4€/GJ
Vapor de caldera 11,5 €/tn
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5. CALCULOS

No creo que haya alguna emocién mas intensa para un inventor que ver
alguna de sus creaciones funcionando. Esa emocién hace que uno se olvide
de comer, de dormir, de todo.

Nikola Tesla

En este capitulo se realizan los pertinentes calculos para poder disefiar la planta desalinizadora al completo.
[16]

5.1 Datos de partida

La cantidad de agua que se provee y que se usa en las viviendas es un aspecto importante de los servicios de
abastecimiento de agua domiciliaria que influye en la higiene y, por lo tanto, en la salud publica. [17]

En la Tabla .1 se indica la cantidad de agua que se usa en los diferentes niveles del servicio. Las cantidades
estimadas de agua en cada nivel pueden ser menores si el abastecimiento de agua es intermitente, lo que
incrementara el riesgo de que ingrese agua contaminada a los sistemas de abastecimiento de agua. Si el acceso
es optimo pero el abastecimiento es intermitente, la operacion de los sistemas de saneamiento relacionados con
el abastecimiento de agua podria verse afectada y generar mayores riesgos de salud.

Tabla 5.1. Resumen de los requisitos del nivel del servicio de agua para promover la salud

Nivel del servicio Medicion del acceso Necesidades atendidas Nivel del
efectoen la
salud
Sin acceso Maés de 1.000m 6 30 Consumo — no se puede garantizar Muy alto
(menor de 5 I/d) minutos de tiempo total de  Higiene — no es posible (a no ser que se
recoleccion practique en la fuente)

Acceso basico (la Entre 100y 1.000mode5 Consumo — se debe asegurar Higiene — Alto
cantidad promedio no a 20 minutos de tiempo el lavado de manos y la higiene basica
puede superar 20 1/d) total de recoleccion de la alimentacion es posible; es dificil

garantizar la lavanderia y el bafio a no
ser que se practique en la fuente

Acceso intermedio Agua abastecida a través de  Consumo — asegurado Higiene — la Bajo
(cantidad promedio de  un grifo publico (o dentro de higiene basica personal y de los
aproximadamente 50 I/d) 100 m 6 5 minutos del alimentos estéa asegurada; se debe

tiempo total de recoleccion) asegurar también la lavanderia y el bafio

Acceso optimo (cantidad Agua abastecida de manera Consumo — se atienden todas las Muy bajo
promedia de 100 1/dy  continua a través de varios  necesidades Higiene — se deben atender
mas) grifos todas las necesidades
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Por lo que para una poblacién de 140.000 habitantes se necesitaria una producciéon media de 20000 m” /dia.
Atendiendo a las necesidades mostradas en la Tabla 5.1, y solo necesitando unos 140 L/dia de media por
habitante. La cual debe de tener unas ciertas caracteristicas minimas como se indica en la Tabla 5.2 su uso es
para el consumo humano segtin la OMS y el Ministerio de Espafia.

Tabla 5.2. Sustancias y propiedad quimicas influyentes en la aceptabilidad del agua para uso doméstico [18]

CONCENTRACION O CONCENTRACION CONCENTRACION
PROPIEDAD MAXIMA DESEABLE MAXIMA ADMISIBLE
SUSTANCIAS 5 unidades S0 unidades
Decolorantes
{coloracidn)
SUSTANCIAS ninguna ninguna
Olorosas
SUSTANCIAS QUE ninguna ninguna
DAN SABOR
MATERIAS EN SUSPEN- 5 unidades 25 unidades
SION (Turbidez)
SOLIDOS TOTALES 500 mgl 1500 mg/l
p.H. 70a8.3 6.5a9.2
DETERGENTES ANIONICOS 0.2 mg/l 1.0mg/
ACEITE MINERAL 0,001 mg/l 0.30mg/
COMPUESTOS FENOLICOS 0.001 mg/l 0,002 mg/l
DUREZA TOTAL 2mEgl 10 m Eg/l
(100mgACaCO,) (500mg/ICaC0,)
NITRATOS (NOQ,) - 45 mg/l
CLORUROS {en Cl) 200 mg 600 mg/l
COBRE (en Cu) (.05 mg/l 1.5mgl
CALCIO (en Ca) 75 mg/ 200 mg
HIERRO i{en Fe) 0.1 mg/l 1.0mg/
MAGNESIO {en Mg} 30mg/l 150 mgf
MANGANESO (en Mn) 0.05mgl (.5 mg/
SULFATO (en SO, ) 200 mg/1 400mg/]
ZINC (en Zn) 5.0mgl 15mg

A parte de estas propiedades, hay que cumplimentar con el Real Decreto 314/2006, de 17 de marzo, por el
que se aprueba el Codigo Técnico de la Edificacion en particular y el suministro de agua, si los aparatos de
tratamiento de agua se instalan en la entrada de los edificios. Y también cumplimentar la norma UNE 149101,
donde se especifica el tipo de acondicionamiento de agua en el interior de los edificios.
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5.2 Balance de Materia

Se asume que la concentracion de sales en el agua es de 36.000 ppm (ya que los valores tipicos de la salinidad
en el océano atlantico oscila entre 35000 y 37000 ppm) y que la concentracion en sales en el agua producto es
0, tal y como se explica en el apartado 3.2. También se asume que la concentracion de sales en la salmuera es
de 70.000 ppm [19], ya que el rendimiento global tipico de las plantas desalinizadoras es de un 50%. Y como
se explico el capitulo 3 en la Ecuacion 3-6, el factor de conversion asciende a 2, de forma que la salmuera
abandona la unidad a una concentracion doble que el agua de entrada.

El caudal de agua producto es la suma de los caudales productos de todos los evaporadores, y es

n
3
Myroducto = Zmp'i = 20,000 ™ /d{a
i=1

Realizando los convenientes factores de conversion se obtiene que el caudal es de 231,5 kg / s

Por lo que el balance global de materia de la planta, establece que el caudal de alimentacion de agua de mar es
MyXy = MXg
Donde m; = m, —m,,
mg * 0,36 = (m, — 231,5) % 0,7

Siendom, = 476,6 9/,

Siendo el rendimiento global de la planta del 48,57 %.

Tabla 5.3. Valores comunes obtenidos en el Balance de Materia para cualquier nimero de evaporadores

Caudal (kg/s)
Corriente de entrada a los evaporadores (m,, ) 476,6
Corriente producto de Agua destilada (m,, ) 231,5
Corriente de rechazo (Salmuera) (m; ) 241,1
Rendimiento Global 48,47 %
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Dosificacin
quimica,
Hipoclorito
sodico

Pretratamiento,
dosificacidn

quimica Tanque 1

Trende
evaporadores  Condensador
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retratada Agua
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rebombeo pulmon remineralizador
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Figura 5.1. Esquema del Balance de Materia de la planta desalinizadora

5.3 Captacion de Agua de mar

5.3.1 Emisario submarino

Cuando el oleaje o las caracteristicas de la costa determinan una elevada turbidez y arrastre de algas o
contaminacion es preciso recurrir a emisarios submarinos. Consiste en tomar el agua de mar alejado de la costa
y a una cierta profundidad donde se conduce el agua por tuberias enterradas hasta una cantara situada en la
costa de donde se bombea el agua hasta el pretratamiento de la desalinizadora.

Las partes mas importantes que constituyen una toma por emisario submarino son las siguientes:
- Toma del emisario
- Tuberia de conduccion
- Cantara de bombeo

La toma del emisario es apoyada sobre el fondo marino que permite tomar agua entre 3 y 5 metros del fondo.
Su anclaje en el fondo marino se realiza mediante hormigén. Para evitar su aterramiento u obstruccion por
algas o elementos de gran tamafio, incluidos peces, se hace terminar en un colector provisto de varios filtros de
entrada con rejillas.
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5.3.2. Tuberia de conduccion

Para los calculos hidraulicos del emisario, es necesario tener en cuenta que hay que evitar una posible
sedimentacion en la tuberia. Por lo que se tiene una velocidad minima entre 0,6 y 0,8 m/s [20].

m, ~ 0,4766 m3/s
Velocidad 0,8 m/s

Area = = 0,5957 m?

7 * D?

Area = - D=03793m

5.3.3. Cantara de bombeo

Este depdsito recibe el agua bruta de mar, y hace de depdsito pulmén antes de la planta de desalinizacion. El
agua es bombeada desde este depdsito, al depdsito de agua pretratada, que estd situado posterior al
adicionamiento de antiincrustantes y cloro.

Se dimensiona la cantara de bombeo para seis horas de produccion de la planta.

3

m
V=mg x3h= 1.715,767 *3 h =5.147,28 m3

También quedan instaladas tres bombas para poder vencer la altura y caudal que se necesite posteriormente.
De las cuales dos bombas estaran en funcionamiento y una tercera en reserva.

Para la deposicion de la salmuera producida en la planta se realizara el mismo disefio que para la captacion de
agua de mar. Introduciendo la salmuera a la mayor profundidad posible para asi realizar el menor dafio posible
al ecosistema marino.

5.4. Pretratamiento

Para obtener un mayor rendimiento en la planta desalinizadora y obtener una mayor vida util en la planta se
realiza un pretratamiento. Por ejemplo si ocurre una incrustacion o en ensuciamiento en los evaporadores se
disminuye considerablemente el rendimiento de la planta, teniéndose que utilizar mayor caudal de vapor para
la misma produccion de agua. Para evitar estos posibles problemas se toman las siguientes soluciones:

5.4.1. Cloracion

La cloracion es un proceso de purificacion del agua por el cual, el cloro se afiade para desinfectarla y para tener
un control sobre los organismos presentes en el agua. Y asi evitar una posible obstruccion biologica. El cloro
actua como oxidante por lo que solo se puede anadir unos 0.02 — 0,03 mg/L de CL,. Esta dosificacion de cloro
se realizaria en la cantara de bombeo.

3
El caudal a tratar es de 1.715,76 mT y afadiendo una dosificacion media de 2,5 ppm mediante NaClO al 12,5
% en cloro, lo que significa unos 151,25 g/L
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Caudal de producto a dosificar es:

1.715,76 * 2,5 L
Qcloro medio = ?’25 = 28,36 /h

Para esta dosificacion, se instalara un depoésito de NaClO para unas dos semanas de produccion, dos bombas
dosificadoras, de las cuales una estara en reserva.

L h
VDep(’)sito,NaClO = 28,36 —* 24

A dia *x 14 dias = 9528,84 L

Por lo que se necesitara un deposito de 10 m® de NaClO.

5.4.2. Coagulacion:

En este tratamiento, las particulas en suspension aumentan su superficie de contacto y se agrupan en particulas
mayores para al fin precipitar. El coagulante usado es el Cloruro Férrico (FeCl3) [21]. La dosis media a afiadir
es 10 — 20 mg/L de FeCl;. El producto cuenta con un 40 % de riqueza (1720 g/L)

Caudal de producto a dosificar es:

1.715,76 = 15 L
QFeCl3 medio = W = 14,96 /h

Para esta dosificacion, se instalara un Deposito de FeCl; para unas dos semanas de produccion, dos bombas
dosificadoras, de las cuales una estara en reserva.

L h
VDep(’)sito,FeCl3 = 155 * 24& * 14 dias = 5026,56 L

Por lo que se necesitara un depoésito de 5,1 m’de FeCls.

Dado el bajo pH del producto se evitara el contacto con aquellos productos que son incompatibles con
productos acidos por ejemplo el hipoclorito sodico, por lo que antes de afiadir el cloruro férrico se realizara
una acidificacion.

5.4.3 Acidificacion

La acidificacion se utiliza para ajustar el pH del agua mediante como su nombre indica mediante un acido. El
pH debe ser controlado mediante un rango de 7 a 7,5, para asi poder evitar la precipitacion de los minerales
como el Calcio, Magnesio, sulfatos y carbonatos. El acido mas cominmente usado es el acido sulfiirico
(H,S0,), la acidificacion se realiza en la cantara de bombeo. Por lo que la dosificacion media se ird
controlando mediante un controlador (PID), ya que dependiendo del valor del pH se necesitara mas o menos
acido.
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Se instalard un depésito de 10 m’, para asi poder dosificar durante unas dos semanas, dos bombas
dosificadoras, de las cuales una estara en reserva

5.4.4 Filtros de Arena Horizontales

Con el fin de evitar la materia suspendida y no disuelta en el agua, se procedera a una filtracion de ésta,
mediante unos filtros de arena horizontales. Los cuales tienen una barrera interna de resina isoftalizado con
refuerzo de PRFV (plastico reforzado con fibra de vidrio). Los filtros encontrados en catalogos tienen un
diametro de 3400 mm, una presion de disefio de 6 bares, una longitud 14500 mm, y un area de filtracion de 43
m’. En la Figura 4.2. se puede observar un ejemplo de filtro de arena horizontal.

Figura 5.2. Filtro de arena horizontal

El movimiento del agua es siempre en sentido vertical, penetrando por la parte superior y descendiendo a
través de las capas filtrantes. La velocidad de disefio es de 15 m/h, segun la marca Poltank [22], quedando que
se necesita un area de:

1.715,76 m3 /h

Areasyrante = Smh = 114,384 m?
. 114,384 m?
Nfittros = —5—5—=2,66~3

Se instalara un numero total de 4 filtros, donde un filtro estara en reserva para cuando se esté limpiando.
Aunque el minimo nimero de filtros disponibles para filtrado son tres, por lo que de fallar uno (una véalvula de
fallo por ejemplo) los otros tres seguirian filtrando sin hacer lavados hasta que se solucione el problema.

El lavado de un filtro se realiza transcurrido un tiempo de produccion de 48 horas, o si la pérdida de carga
producida en los filtros es superior a 1 bar. Una vez realizado el lavado, el filtro entrara otra vez en produccion
y otro filtro realizara el lavado. Se realizaran lavados de los filtros siempre se sea necesario y que haya un
numero de filtros minimo trabajando, minimo 2 unidades.
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5.4.5. Anti-incrustante y Anti-oxidante:

Un antiincrustante es un compuesto quimico que tiene la propiedad de evitar que las sales del agua se
depositen (precipiten) en conducciones, depoésitos, o cualquier superficie. Normalmente estas sales son
carbonatos, silicatos y sulfatos de calcio.

Los compuestos antiincrustantes suelen reaccionar con el calcio y el magnesio de manera que no puedan
formar precipitados cristalinos que formen incrustaciones. Se usara el anti-incrustante acido amino timetil
fosfonico (atmp) [23] que también tiene la funcion de anti-oxidante. Tiene una gran calidad higroscopica, y
tiene una gran eficiencia por debajo de los 200 °C.

El atmp es generalmente envasado en bidones de plasticos de 250 kg o en tambores de 1000 kg, el cual cumple
la norma 10s9001 de gestion de calidad, cuya densidad es de 1,3 mg/L y una pureza del 48 al 52%.

Eligiendo para la planta un depdsito de 1000 kg, y siendo la dosificacion media entre 20-60 mg/L y el caudal a

3
tratar es de 1.715,76 mT y utilizando la dosificacion mas desfavorable. Se tendra una dosificacion durante:
L g

e 1depssico = 106 g +102,9 9/, ~9.718,12 h ~ 405 dias

Por lo que con un deposito de 1000 kg de atmp, se tiene para mas de un afio de produccion de agua desalada.
También se tendra dos bombas dosificadoras, de las cuales una estara en reserva.

Todos los depositos utilizados en el pretratamiento, estaran ubicados en un cubeto de retencion independiente
fabricado en obra civil.

5.5. Evaporadores:

Para el disefio de los evaporadores [24] se ha usado el programa EES “Engineering Ecuation Solver”, donde a
partir del balance de materia que se realizo6 en el apartado anterior se comenzara a calcular un 6ptimo del coste
de los evaporadores y el caudal de vapor vivo que se necesita para transferir calor al primer evaporador. Y de
esta forma disminuir el coste de la planta, y tener un mayor beneficio. Segun la teoria, el nimero 6ptimo de
evaporadores se encuentra entre 3 y 6 evaporadores, numero que se comprobara desde 1 evaporador hasta 6.

En la Figura 5.4 se muestra un ejemplo de evaporadores real proveniente de la planta desalinizadora de Zawia
Derna Sussa situada en Libia, que tiene una produccion de 160.000 m3 /dia (8 unidades de 20.000 m3 /dia
cada unidad). En este caso cuenta con 3 evaporadores cada unidad.

En la siguiente Figura se muestra una imagen de la planta desalinizadora de Abutaraba situada en Libia, donde
se tiene una produccion total de 40.000 m3 /dia (3 unidades de 13.000 m3/dia).

El objetivo de este capitulo es obtener el area de transferencia necesaria en cada evaporador para poder disefiar
unos evaporadores cilindricos como los que se puede observar en las posteriores imagenes.
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Figura 5.3.Planta desalinizadora de Za2ia Derna Sussa.
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Se tienen dos problemas de optimizacion en el disefio de los evaporadores:

L.

Numero de evaporadores, conforme aumenta el nimero de efectos aumenta el coste inicial necesario
(aumenta el numero de evaporadores). Ya que el area total del proceso no se mantiene constante al
aumentar el nimero de evaporadores, si no que esta también aumenta, asi que el coste asociado al
numero de evaporadores aumenta. Pero al aumentar el numero de evaporadores, disminuye la masa de
vapor que es necesaria para calentar el primer evaporador y conseguir la ebullicion, por lo que
disminuye el coste de operacion referido al coste del vapor que es el gasto principal en una planta
desalinizadora de tipo MED. Esta disminucion del coste es debido a que aumenta considerablemente
la eficiencia del proceso. La optimizacion estd en encontrar un numero de efectos optimo que
maximice el beneficio al producir una cantidad de agua potable constante.

Temperatura de los evaporadores, conforme aumenta la temperatura del primer evaporador, el area
necesaria en el evaporador 1 es mayor, pero disminuye el area de los siguientes evaporadores. Por lo
que hay que encontrar una temperatura intermedia que optimice las areas. A medida que aumenta el
numero de efectos, la temperatura de cada evaporador aumenta debido al EPE “Elevacion del Punto
de Ebullicion”. Al aumentar la concentracion en sales en cada evaporador, aumenta la temperatura de
ebullicion respecto a la temperatura de saturacion del agua, cuanto mayor es la concentracion en sales
mayormente se agudiza este efecto. Debido a esto, cada evaporador necesita un area mayor, por eso
tiene tanta importancia el multiefecto y encontrar un nimero 6ptimo de evaporadores.

Antes de empezar con el balance de materia se recuerda que hay varias formas de alimentacion que se puede
dar en los evaporadores multiefectos:

L.

disolucién|
diluida

2.

Alimentacion directa o isocorriente (Figura 5.), donde el agua de mar es alimentada en el primer
evaporador y sigue el mismo sentido de circulacion que el vapor saliendo la salmuera concentrada por
el ultimo evaporador. El liquido circulo en el sentido de presiones decrecientes y no es necesario
aplicar energia auxiliar para que el liquido pase de un efecto al otro. Solamente hacen falta dos
bombas, una para introducir el agua de mar al primer efecto y otra para extraer la salmuera del ultimo
evaporador e impulsarla.

18 76! 3 s . .“p
disolvente vapor de calefaccién

evaporado

vapor de

| calefaccion

— — disolucién

concentrada

Figura 5.5. Esquema de alimentacion directa o isocorriente.

Alimentacion a contracorriente (Figura 5.), el agua de mar entra en el ultimo evaporador y sale la
salmuera por el primer evaporador, por lo que el vapor calefactor y el agua de mar circulan en
sentidos contrarios. En este caso el agua de mar circula en el sentido de presiones crecientes, €so
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requiere el uso de bombas en cada efecto para bombear la salmuera de un evaporador al siguiente. Eso
supone una complicacion mecanica considerable que se suma al hecho de hacer trabajar las bombas a
presiones inferiores a la atmosférica.

digolucion

concentrada

-«

'A. bomba

vapor de calefaceion

disolueion diluidsa

Figura 5.6. Esquema de alimentacion a contracorriente.

La configuracion usada tal y como se vio en el apartado “3.3.3 Proceso en etapas *’, es la alimentacion directa.
Donde hay que tener en cuenta la diferente evolucion de los caudales dentro de los evaporadores, como se
puede observar en la figura 5.3.

Wy} My} Mp3
—
my M= Maz Mgy = Ma3 m
primera segunda tercera
P ] - —>
etapa etapa etapa

Figura 5.7. Diagrama de bloques de una planta med en varias etapas isocorriente.

De forma general, para todas las etapas, el balance global es
Mg = My +Mg; (5-1)

Mientras que el balance de un componente i
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My Xqi = Mp; Xp; + Mg Xg; (5-2)
Y la relacion entre etapas
Mgi = Mg,it1 (5-3)

Una vez conocido los caudales de todos los evaporadores, el siguiente paso es realizar un balance de energia
de forma que se pueda conocer el caudal de vapor vivo que se debe introducir en el primer evaporador.

Qi = Mygyp * (hvap,in - hvap,out) + Mg * Cpa * (Ta,i - Tref) (5_4)

Donde m,,qy, es €l caudal de vapor que usas para calentar el primer calentador, hy,qp i, €s la entalpia del vapor
a la temperatura que entra en el evaporador, y hyqp oy € la entalpia del vapor una vez condensado a la
temperatura de salida del evaporador. m, o es el caudal de entrada de agua de mar, como se explica en el
apartado anterior.

Posteriormente, para los siguientes evaporadores se utilizara el caudal del agua evaporada en lugar del caudal
de vapor proveniente del exterior, y su correspondiente entalpia a la temperatura de ebullicion. Suponiéndose
que no hay pérdidas de transmision de calor, de un evaporador a otro.

Qi = ms,i * Cps * (Ts,i - Tref) + mp,i * hfg,Teb‘i (5_5)

Donde hsy 7, . es la entalpia de cambio de fase producida al evaporar el agua, se calculara con la siguiente
ecuacion:

hfg.Teb,i = 2499,5698 — 2,204864 * T,;, — 1,596 x 1073 % eb2 (5-6)

Se calcula para ello, la temperatura de ebullicion del agua, que es igual a la temperatura de saturacion del agua
en el evaporador, més la elevacion del punto de ebullicion (EPE) producida en el evaporador debido a la
concentracion de sales que hay en el agua. A mayor concentracion de sales, se necesitara una mayor
temperatura para alcanzar la temperatura de ebullicion. Por lo que este error se corrige con

T.p = EPE + Ty -7

EPE = a*x?+ B xx (5-8)
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Los parametros a y § toman el valor de

a= —4,584%10"**T,,% +2,823 % 1073 % T,, + 17,95 (5-9)

B = 1,536 *10"* % T,,* + 5,267 * 1073 x T,, + 6,56 (5-10)

La elevacion del punto de ebullicion (EPE) se mide en grados kelvin (K), valido para un rango de 0 < t <
2006y 0<X<0,12kg/kg, con una precision de + 0,018 K. En la Grafica se muestra la variacion del
EPE frente a la temperatura y la salinidad.

4.0
i S =120 glkg
JaF _ -____,.ﬂ-"".-#
301 _f,f”ffff _ 100
i _‘__-'"f ___-'J-F.--
25} P _—
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x - o __-80
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(wi] - __.--"--d- -_J_'___.'-"' ____,--"'----F-
15} ___,-"f--- --____'_'__,_,-o-""" _F_F______--"'"_ ) _________--"" 60
wy_— 40
osfp-—" 20
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Temperature, °C

Gréfica. 5.8. Variacion del EPE frente a la temperatura y la salinidad

En las ecuaciones posteriores se ha supuesto que la temperatura de salida de la salmuera es la temperatura de
saturacion del evaporador, y no la temperatura de ebullicion. Para asi corregir en parte la perdida de calor
producida de un evaporador a otro. Es decir, que se pierde el efecto de la Elevacion del Punto de Ebullicion de
un evaporador a otro.

La entalpia del agua de mar se puede calcular con las siguientes ecuaciones, donde hy ,,, es la entalpia del agua,
Yy hgs,w €s la entalpia del agua de mar, que es la que se usara para los posteriores célculos.

hfy = 141,355 4 4207,07 * Tsq — 0,535T5q,”° + 0,004 * Tgy, > (5-11)
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Resw = Rpyy — X (a; + axX + asX?+ ayX® + asToqr + agToar"+ a7 Tsas” (5-12)
+ agTsqeX + agTsatXZ + a1oTsat2X)

Donde los parametros correspondientes son
a; = —2,348x107* a, = 3,152+ 10°a; = 2,803 x 10° a, = —1,446 * 107
as = 7,826 103 a, = —4,417x10 a, = 2,139 107! ag = —1,991 = 10*

ag = 2,778 % 10* a,, = 9,728 * 10

h¢sw ¥ hgy tienen unas unidades de (kJ/kg), valido para un rango de 10 <t <120°C y 0 <X <

0,12 kg/kg, con una precision de = 0,5%. En la Grafica se muestra la variacion de la entalpia frente a la
temperatura y la salinidad.

G600
—35=00g/kg
—=53=200/k
500 | arka 4
——5=40 g/kg ﬁffj
= - 5=60 g/kg ff;;x;“ff/;f*
2 400+ | ~s5=-80g/ke fj’;;/{;’;*'
- -
= ~*-5=100 g/kg =
= o
o ==
E 200 | =
)
100
EI 1 1 1 1 1 1 1

1] 10 20 30 40 &0 60 70 80 90 100 110 120 130
Temperature, *C

Grafica.5.9. Variacion de la entalpia frente a la temperatura y la salinidad

Una vez conocida todos los valores del balance de energia se introduce una ecuacion mas por cada evaporador,
para calcular el area de cada uno.

Qi =AxUx*ATpriy, (5-13)

Donde para la U se ha tomado el valor de tipico de 0,9 kW /m? * K. La funcién objetivo a optimizar es el
coste de la planta a los 30 afios:
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5-14
FO = FSVP » (INGRESOS — COSTE peracion) — COSTEinicia (5-14)

FSVP se refiere al valor actualizado del dinero en los 30 afios de duracion del proyecto, como se explica en el
apartado de costes, en la ecuacion (4-6).

30
1
FSVP = Z —  __=1975
£ (1+0,029)°

En el anexo 1, se mostrara como se ha realizado los calculos en EES.
5.5.1. Procedimiento de calculos en EES para el nimero 6ptimo de evaporadores

Se busca el nimero 6ptimo de evaporadores para una produccion de 20.000 m3/dia, que equivalen a

231,5 kg / s- Con los balances de materia y energia, y el balance econdomico se obtienen todos los datos

correspondientes a los evaporadores, ya sean caudales, temperaturas y costes. Todos los datos excepto la
presion, la presion de cada evaporador es un grado de libertad que se afiade al problema por cada evaporador
que hay. Por lo que las presiones de cada evaporador son las variables a optimizar del problema, ya que de las
presiones dependen las temperaturas de saturacion de cada evaporador, y con ello se varia el balance de
energia. Al variar el balance de energia se varia el caudal de vapor vivo que se necesita, que es el principal
coste de operacion de la planta. El balance de materia queda inalterado, por lo que la concentracion que se
obtiene en cada evaporador, y el caudal de salmuera y de agua producto en cada evaporador siguen siendo los
mismos. Como se varia completamente el balance de energia, el area de cada evaporador también varia.
Variando asi el coste de cada evaporador, y por tanto, el coste de la inversion inicial que se debe de realizar, ya
que del coste de los evaporadores dependen directamente del area y también de la presion, como se explicd en
el apartado de costes. Se muestra a continuacion en la Figura 5.10 un esquema con las variables que son
afectadas al variar la presion.

Variando B
Fresionesde los Permanece constante » Concentracion de sal
| Balance de materia | »—=* Caudaldeagua producio
evaporadores |
T * Caudaldesamuera
Varia Permanece constante -
- Varia T Varia
Temperatura de saturadon | Balance de energia | = Caudaldevaporvivo
de cada evaporador
Varia

Area decada Varia .| Costedecada
evaporador - evaporador

Waria directamente

Figura 5.10. Esquema de variables afectadas al variar la presion.
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Situando como objetivo obtener la funcion objetivo (FO) (ecuacion 5-14) minima en la planta, inicialmente se
introdujeron unas presiones aleatorias y de orden decreciente para el distinto niimero de evaporadores, para asi
poder obtener unos resultados en el EES, y saber que el sistema de ecuaciones estaba redactado correctamente.

Posteriormente para optimizar las presiones, se pone entre comentarios (utilizando comillas o corchetes) la
ecuacion que definia el valor de la presion, un ejemplo con el primer evaporador seria el siguiente: “P1=1". En
el caso del primer evaporador es mds sencillo obtener el valor de la presion dptima, ya que como solamente
hay un grado de libertad se puede utilizar la funcion Min/Max del EES, donde automaticamente el programa te
da el maximo de la funcion objetivo marcada. En la Figura 5.10 se puede observar como se realiza el maximo
en el EES del primer evaporador, eligiéndose la funciéon de maximizar la variable FO y como variable
independiente queda seleccionada la variable de la presion del primer evaporador P1, para encontrar el minimo
se ha elegido el método de aproximaciones cuadraticas que es el que venia por defecto. En la Figura 5.11 se
observa una captura realizada del valor de la presion que méaxima la funcion objetivo, el cual toma un valor de
130 kilo pascales.

Find Minimum or Maximum ? ot
" Minimize Select 1
(* Maximize independent variable
Coste_Inicial ~ HLmp_1 ~
Coste_Yapor HMp_1
DTLM_cond HMp_1zat
EPE_1 h_f
hfa_1 ]
hiw_1 W Q_water W
[+ Show array varables [+ Show array variables
Method

Bounds

(" Golden Section zearch
{* Quadratic Approximations

Controls

Max. Function callzs [400
Rel. cony. tolerance |1,000E-04

[ Stop if ermor occurs

X Cancel

Figura 5.11. Funcion Min/Max del EES.
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Calculations Completed

64 equations in 25 blocks - 35 iterations

Elapsed time = .1 zec

FO = -1 404E+09

Best value
130

Independent ¥anable
p1

Figura 5.12. Resultado obtenido tras la funcion Min/Max.

En caso de utilizar varios evaporadores, ya se tiene varios grados de libertad por lo que no se puede utilizar la
funcién Min/Max del EES. Para hacer una optimizacion eficaz y rapida con varios evaporadores, se realizara
una tabla paramétrica donde se ir4 variando los valores de las presiones uno a uno para asi observar cual es el
valor que optimiza la funcion objetivo. Tal y como se puede observar en la Figura 5.12 se esta buscando la
presion optima del segundo evaporador para un total de 4 evaporadores. Donde se observa que la presion
optima es la de 93,67 kPa, ya que es el valor que da una funcion objetivo de mayor valor. Una vez obtenido
este valor de 93,67, se fija, y se pasa a analizar el valor de las presiones optimas del tercer evaporador. Entre
las presiones del tercer evaporador y del cuarto evaporador. Este procedimiento, se realiza varias veces con
cada presion para corroborar que los resultados de las distintas presiones Optimas obtenidas con anterioridad,
son los valores que dan un mejor resultado.

E= Parametric Table |- B | [
Table 1 |
- (e [ ]« = had
P FO p1 p2 p3 pd
1..10
Run 1 -1.74TE+089 108 107 82.67 73.5
Fun 2 -1.135E+09 108 1043 82,67 73.5
Run 3 -1,008E+09 108 101.7 82,67 73,5
Fun 4 -9 551E+08 108 99 82.67 73,5
Fun & -9 325E+08 108 96.33 82,67 73.5
Tne | saweos [ UHE|  ew s
Run 7 -9,480E+08 108 N 82,67 73,5
Fun 8 -9 999E+08 108 88,33 82,67 73,5
Fun 9 -1.147E+089 108 85.67 82,67 73.5
Run 10 -2 T54E+09 108 83 82.67 73.5

Figura 5.13. Tabla paramétrica para optimizar los valores de las presiones.

A continuacion, en los siguientes subapartados se realiza unos analisis para comparar cuales son las principales
caracteristicas de los evaporadores y sus principales valores.
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5.5.2. Valor de la funcion objetivo con coste del agua fijo

En este subapartado se muestra en la Tabla 5.4 y la Grafica 5.6 el valor que tendria la funcion objetivo con un

coste del agua de 6 € el metro cliibico de agua potable. Optimizando en cada evaporador como se ha indicado
con anterioridad respecto a las presiones. Se puede observar que todas las funciones objetivos toman un valor
negativo, esto quiere decir que la inversion no seria para nada rentable. El nimero de evaporador que hace esta
funcion mas grande (menos negativa) y por tanto mas rentable la inversion es el de 3.

Tabla 5.3. Comparacion de la funcion objetivo obtenida en cada distinto evaporador

N° de Evaporadores 1 2 3 4 5 6

FO (millones de €) -1829 -912,7 -784,5 -806,5 -827,4 -1028

FO

-6E+08

-8E+08 < =

-1E+09 / \‘
-1,2E+09 /

-1,4E+09 /
-1,6E+09 /

-1,8E+09 (
-2E+09

1 2 3 4 5 6
Numero de Evaporadores

Funcion Objetivo €

Gréfica 5.14. Comparacion de la funcion objetivo obtenida en cada distinto evaporador

Como conclusion a esta grafica se observa, que la funcion objetivo alcanza el maximo con un niimero de tres
evaporadores, para una produccion constante de agua producto total.

5.5.3. Comparacion del area de los evaporadores

Se ha realizado una tabla con el area de cada intercambiador en m’, posteriormente se ha realizado la suma del
area total para realizar una comparativa. Se observa que cuanto mayor es el nimero de evaporadores, mayor
sera el area total de los evaporadores para un mismo caudal de agua desalinizada. Permaneciendo esta area
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total variable y no constante, como se podria prever que podria ser el area total de los evaporadores para una
misma produccion del agua potable

Tabla 5.4. Comparacion del area total de los evaporadores frente al nimero de evaporadores

N° de Evaporadores 1 2 3 4 5 6

Area 1 9725 18632 17688 18143 13749 10718
Area 2 X 19959 18785 13726 13640 14502
Area 3 X X 22832 22073 19751 25455
Area 4 X X X 27195 21671 25370
Area 5 X X X X 26450 32437
Area 6 X X X X X 33630
Area Total 9725 38591 59305 81137 95261 142112

Area total de evaporadores

= 160000

120000 /
100000

[y
D
o
o
o
o

Area total de evaporadores (m

80000
60000
40000
y = 24394x - 14356
20000 |—
RZ = 0,9841
0
1 2 3 4 5 6

Numero de evaporadores

Gréfica 5.15. Comparacion del area total de los evaporadores frente al nimero de evaporadores

El area total de los evaporadores es proporcional al niimero de evaporadores, manteniéndose constante la
produccion de agua producto total. Llegandose a obtener una funcion casi lineal. Teniendo una semejanza con
la linea de tendencia del 98,41%

5.5.4. Coste total de los evaporadores

El siguiente andlisis que se realiza, es el coste total de los evaporadores en millones de euros ya con el valor
actualizado de los costes, teniendo en cuenta los multiplicadores CEPCI. Este coste se calcula mediante la
formula indicada en el capitulo de coste sobre costes del evaporador. En la Tabla 5. 6, y posteriormente en la
Grafica 5.8 se puede apreciar que a mayor area, mayor serd el coste de los evaporadores. También se puede
observar que cuanto mayor es el nimero de los evaporadores la presion va disminuyendo, esto implica que el
coste total de los evaporadores aumente cuanto mayor es el nimero. La presion tiene una alta importancia en
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estos costes aunque se trabaje a presiones cercanas de la presion atmosférica, hay que realizar una correccion
de presion como se indicd en el apartado de costes, donde se corrige el coste con la diferencia de presion
atmosférica, es decir tiene unidades de bares manométricos. Por lo que cuanto mayor es el numero de
evaporadores, mayor es la diferencia de presion frente a la presion atmosférica, ya que se trabaja a un vacio
mayor.

Tabla 5.5. Comparacion del coste total de los evaporadores actualizado frente al nimero de evaporadores

0
N° de 1 2 3 4 5 6
Evaporadores
Coste 1 20,27 24,15 23,43 23,78 20,25 17,55
Coste 2 X 25,14 35,50 20,23 20,15 20,88
Coste 3 X X 27,20 26,67 24,98 29,00
Coste 4 X X X 30,15 26,38 28,94
Coste 5 X X X X 29,66 33,48
Coste 6 X X X X X 34,21
Coste
evaporadores 20,27 49,29 86,13 100,83 121,42 164,06
Coste
evaporadores
actualizado 27,75 67,49 117,93 138,06 166,26 224,65

Coste total de evaporadores

(Actualizado)
., 250000000
[7.]
£ 200000000 Pat
B /
S 150000000
% /
2 100000000
% /
@ 50000000
Z |
o 0

1 2 3 4 5 6
Numero de evaporadores

Gréfica 5.16. Comparacion del coste total de los evaporadores actualizado frente al nlimero de evaporadores

El coste de los evaporadores es polindmicamente dependiente del area de los evaporadores, por lo que cuanto
mayor sea el area total de los evaporadores, mayor sera el coste de los evaporadores, para una misma
produccion constante de agua producto total.
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5.5.5. Caudal producto del altimo evaporador

Una comparativa donde se nota acentuadamente el distinto nimero de evaporadores es el caudal de agua
“destilada” (agua producto) que ofrece el ultimo evaporador. Aunque permanece constante la produccion total
de agua potable de 20.000 m3 /dia, ya que si se recuerda del capitulo 3 la ecuacion (3-12), la produccién total
es la suma de todos los caudales de agua producto de los evaporadores una vez condensados. Por lo que el
caudal del ultimo evaporador va disminuyendo, en cuanto va aumentando el numero de evaporadores, tal y
como se puede observar en la Tabla 5.7 y la Grafica 5.9. Con esta grafica se observa que el caudal de vapor
que posteriormente se tiene que condensar disminuye con el nimero de evaporadores y asi el precio de
instalacion de un condensador serd menor cuantos mas evaporadores se tenga.

Tabla 5.6. Comparacion del caudal producto del tltimo evaporador frente al nimero de evaporadores

0
N° de 1 2 3 4 5 6
Evaporadores
Caudal  del
altimo 231,5 118,1 80,94 62,6 51,75 43,18
evaporador

Caudal producto del altimo
evaporador

Numero de evaporadores

Caudal producto del ultimo evaporador
(kg/s)
U
o
/

Grafica 5.17 Comparacion del caudal producto del ultimo evaporador frente al nimero de evaporadores

El caudal producto del ultimo evaporador es inversamente proporcional al niimero de evaporadores, para una
produccion constante de agua producto. Ya que el caudal total de agua producto se divide casi
cualitativamente entre cada evaporador.

57



58 CALCULOS

5.5.6. Consumo de vapor vivo

La siguiente comparativa realizada es el consumo de vapor vivo que se da en el primer evaporador, en la cual
se puede observar que cuanto incrementa el nimero de evaporadores debe disminuir el consumo de vapor
vivo. Ya que el calor necesario para evaporar el primer evaporador es menor, y de este modo al tener un coste
de vapor menor disminuye el coste de operacion principal al que esta sujeto la planta desalinizadora.

Tabla 5.7. Comparacion del caudal de vapor vivo necesario frente al nimero de evaporadores

Numero de 1 ) 3 4 5 6
Evaporadores

Consumo de 357,8 203,5 162,4 142 126,3 115,6
vapor (VV)

Consumo de Vapor

375

325 \
275 \

225 \

175 \

1 2 3 4 5 6

Numero de evaporadores

Consumo de vapor VV (kg/s)

~N
u

Grafica 5.18. Comparacion del caudal de vapor vivo necesario frente al nimero de evaporadores

El consumo de vapor vivo es inversamente proporcional al numero de evaporadores, ya que cuanto mas
evaporadores , el incremento del punto de ebullicion se hace menor en el primer evaporador y se consigue un
mayor rendimiento global. Manteniendo constante el caudal total de agua producto.

5.5.7. Coste de anual del vapor vivo

A continuacion, se realiza unas tablas sobre el coste de operacion anual del vapor vivo.
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Tabla 5.8. Comparacion del coste de vapor vivo anual frente al nimero de evaporadores

N° de 1 2 3 4 5 6
Evaporadores
Coste de Vapor| 1,45 | 7382 58,91 51,50 45,79 41,92
(M€/ano)

Coste de Vapor

140000000 &
120000000

100000000 \

50000000 \\‘\
60000000

Coste de Vapor (€/afio)

20000000

40000000 \‘\0\,

0

Grafica 5.19. Comparacion del coste de vapor vivo anual frente al nimero de evaporadores

El coste del vapor vivo es directamente proporcional al caudal de vapor vivo, asi que manteniendo constante el
caudal de agua producto. Cuanto mayor es el nimero de evaporadores, menor serd el coste de operacion anual

de vapor vivo.

5.5.7. Comparativa entre la inversion realizada y el coste de operacion

En la Grafica 5.12, se muestra una comparacion entre el coste por numero de evaporadores de los
evaporadores actualizado y el coste de vapor anual, donde se puede observar que la suma de ambos en un afio
de la inversion necesaria presenta un minimo en dos evaporadores. Al igual que se puede observar que el coste
del vapor vivo de un solo afio casi iguala a la inversion realizada de los evaporadores.
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Comparacion del Coste de evaporadores y

Coste de vapor anual
310000000

260000000

210000000 / =—@— Coste Evaporadores

/ Actualizado
160000000 / == Coste de Vapor Anual
110000000 N\
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Coste €

Coste Total; suma
C.Evaporadores y C. de
vapor

10000000

1 2 3 4 5 6

Numero de evaporadores

Gréfica 5.20. Comparacion del coste de vapor vivo anual y de los evaporadores actualizados frente al nimero
de evaporadores

Los ingresos que se obtienen en la planta es el dinero que se obtiene al vender el agua producto a lo largo de
todo el afio, y el coste de operacion son los costes de vapor vivo que se utiliza para transmitir calor al primer
evaporador, como se comentd con anterioridad. El coste inicial es el coste de todos los evaporadores
actualizado. Para comparar estos resultados se realiza la Grafica 5.13 donde se desarrolla una comparacion
entre el coste de todos los evaporadores actualizado y el coste total del vapor vivo durante los 30 afios
teniendo en cuenta la depreciacion y la pérdida que tiene el valor del dinero. Se puede observar claramente,
que el coste de los 30 afios del vapor es muy superior al coste que tiene la inversion inicial.
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Gréfica 5.21. Comparacion del coste de vapor vivo total y de los evaporadores actualizados frente al nimero

de evaporadores

Como conclusion a este apartado, se puede decir que el coste de inversion se hace insignificante comparandolo
al coste de operacion del vapor vivo durante los 30 afios, manteniéndose constante la produccion total de agua

producto.

5.5.8. Punto muerto de la inversion a partir del coste del agua producto

A continuacion, se representa en la Tabla 5.10, las presiones que minimizan el valor del coste de agua, y en la
Tabla 5.11 el valor del coste del agua, al cual se debe vender para obtener beneficios.

Tabla 5.9. Valor de las diferentes presiones que minimizan el valor del coste del agua

N° de

Evaporadores 1 2
Presion 1 70 107
Presién 2 X 70
Presion 3 X X
Presion 4 X X
Presiéon 5 X X
Presion 6 X X

120
91
70

X

61

120
98
83
70
60

108
92
82,67
73,5
66,5
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Tabla 5.10. Valor del agua producto para los distintos niimeros de evaporadores
NUmero de 1 5 3 4 5 6
Evaporadores
Costede Agua | 1869 | 12,33 11,44 11,59 11,74 13,13
€/m
Coste del agua
21
™ 19
£
g 17
: N\
® 15
2 N .
13
e \ /
S 11 = '
9
1 2 3 4 5 6
Numero de evaporadores

Gréfica 5.22. Comparacion del coste del agua para el distinto niimero de evaporadores

Como se puede observar en la Gréafica 5.22, el nimero 6ptimo de evaporadores es de 3 al igual que cuando se
impuso un coste de 6 euros el metro cubico de agua. Por lo que para la produccion de 20.000 m3/dia el
numero optimo de evaporadores sera de 3 independientemente del precio al que se vaya a vender el agua. Esto
se debe a que en un evaporador el caudal de vapor vivo es muy grande y el coste de inversion es pequefio, y en
cambio cuando va aumentando el nimero de evaporador el caudal de vapor vivo disminuye pero aumenta el
coste de inversion considerablemente.

5.5.9. Caracteristicas evaporador elegido

A continuacion se muestra una tabla resumen con los principales datos que se obtienen al tener un total de tres
evaporadores:
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Tabla 5.11. Resumen de los principales datos obtenidos

Pardmetro Valor
Caudal de entrada de agua de mar 476,6 (kg/s)
Caudal de agua producto 231,5 (kg/s)
Caudal de agua producto primer evaporador 72,73 (kg/s)
Caudal de agua producto segundo evaporador 77,8 (kg/s)
Caudal de agua producto tercer evaporador 80,94 (kg/s)
Caudal de vapor vivo 162,4 (kg/s)
Concentracion de salmuera en el primer ev. 0,4248 (kg de sal’kg de agua)
Concentracion de salmuera en el segundo ev. 0,5262 (kg de sal/kg de agua)
Concentracion de salmuera en el tercer ev. 0,7 (kg de sal’kg de agua)
Presion en el primer evaporador 120 kPa
Presion en el segundo evaporador 91 KPa
Presion en el tercer evaporador 70KPa
Temperatura en el primer evaporador 104,8 °C
Temperatura en el segundo evaporador 97,02°C
Temperatura en el tercer evaporador 89,96 °C
Area primer evaporador 17688 m?
Area segundo evaporador 18785 m?
Area tercer evaporador 22832 m?
Coste del agua 11,44 €/m3

5.6. Recuperacion energética

Para recuperar parte del calor obtenido en el Gltimo evaporador se instalara un condensador que precaliente el
caudal de entrada de agua de mar, para que entre al sistema a una temperatura superior a la que entra
actualmente, que es de unos 20 °C. Y de esta forma, minimizar el calor (minimizar el caudal de vapor
necesario) que debe de transmitir el vapor, para calentar esta agua hasta la temperatura de ebullicion 1.

El condensador hay que instalarlo obligatoriamente ya que el agua producto que se obtiene del ultimo
evaporador hay que condensarlo de una forma, para poder tener toda el agua producto en forma de estado
liquido. El intercambiador elegido para el condensador es un carcasa y tubo con deflectores transversales tal y
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como se observa en la Figura 5.23 para aumentar el rendimiento energético. El vapor pasa por la carcasa y el
agua de mar pasa por el interior de los tubos, puesto que el agua de mar al tener una alta concentracion de sal y
puede dar mas problemas de incrustaciones y ensuciamiento. Y en caso de limpieza es mas facil extraer los
tubos para posteriormente limpiarlos. El coeficiente de transferencia (U) del condensador es de

0,6032 kW/mz o En el Anexo 2 se explica el método y las ecuaciones usadas para llegar a ese niimero.

Figura 5.23. Intercambiador carcasa y tubo con deflectores transversales.

En la figura 5.24 se muestra la planta desalinizadora de Ras Laffan C situada en Qatar, se puede observar con
claridad donde esta situado el condensador y como le llega el vapor del Gltimo efecto para precalentar el agua
de mar que alimenta al primer evaporador.
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Figura 5.24. Planta desalinizadora de Ras Laffan C situada en Qatar.

Para obtener el area de transmision necesaria en el condensador, se vuelve a realizar las optimizaciones de las
presiones en el EES del mismo modo que se explica en el apartado 5.5.1, pero ya con el condensador
instalado. Se obtienen unos resultandos donde el coste del agua disminuye ya que el aumento del precio de
inversion inicial total aumenta debido al condensador, pero el ahorro que se obtiene en el consumo de vapor
vivo hace que el precio del agua baje.

5.6.1. Caracteristicas del condensador

Como se puede observar en la grafica 5.25 conforme aumenta el nimero de evaporadores el caudal que hay
condensar cada vez es menor, aunque la produccion final sea constante. Ya que como se indico al principio del
capitulo, el caudal producto viene dado de la suma de los condensados de todos los evaporadores. Siendo el
caudal del ultimo evaporador menor, si aumenta el niimero de evaporadores. Siendo la energia que ofrece el
cambio de fase por el caudal a condensar cada vez sera menor cuando aumenta el niimero de evaporadores, tal
y como se puede comprobar en la Tabla 5.12 y la Grafica 5.25.

Tabla 5.12.Calor que se transmite al condensar la iltima corriente.

2
230345

3
159195

4
123058

5

N2 de Evaporadores 1
100505

Calor transmitido (kW) 415594

Calor transmitido
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\
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0

Calor transmitido (kW)
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Numero de evaporadores

Grafica 5.25. Calor que se transmite al condensar la tltima corriente.

El area de transmision del condensador que se necesita es mayor cuando el niimero de evaporadores es menor,
ya que la energia que se necesita para condensar el vapor es mayor. En el caso de tener uno, dos o tres
evaporadores, el condensador es capaz de precalentar el agua hasta la temperatura de saturacion del primer
evaporador. En cambio, cuando el niimero es mayor de tres no es capaz de llegar hasta temperatura de
saturacion. En la siguiente tabla y la grafica se muestra el area de transmision de calor necesaria para el
condensador, manteniendo el caudal de produccién constante de 20.000 m3 /dia.
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Tabla 5.13. Comparacion del area de condensador necesaria frente al nimero de evaporadores.
N2 de Evaporadores 1 2 3 4 5 6
Area condensador (m?) 16700 14164 11225 9847 5742 3870

Area condensador

18000
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P

1 2 3 4 5 6

Numero de evaporadores

Grafica 5.26. Comparacion del area de condensador necesaria frente al nimero de evaporadores.

Manteniéndose constante la produccion de agua producto total, se observa que el area que necesita el
condensador es inversamente proporcional al nimero de evaporadores. Esto es debido, a como se explico en el
apartado 5.5.5 cuanto mayor es el numero de evaporadores menor sera el caudal producto del ultimo
evaporador. Por lo que se necesita una menor cantidad de energia para condensar este ultimo caudal, es decir
se necesita una menor area de transmision de calor, para un mismo caudal de agua de mar de entrada al primer
evaporador.

5.6.2. Variacion del consumo de vapor vivo

La principal ventaja que se obtiene al precalentar el agua es que el consumo de vapor vivo disminuye, ya que
se necesita una energia menor para llegar a la temperatura de saturacion en el primer evaporador. Los datos
obtenidos al simular en el EES con el condensador se muestran en la Tabla 5.14. Donde esta claro que,
aumentando varias veces la superficie de calefaccion aumentara la capacidad de evaporacion. La capacidad
total de un evaporador de multiple efecto generalmente no es superior a la de uno de simple efecto, que tiene
igual superficie de calefaccion en cada uno de los efectos y opera con las mismas condiciones extremas.

La ventaja que presentan los evaporadores de multiple efecto frente a un evaporador de simple efecto, es que
se aprovecha totalmente la energia del vapor del tltimo evaporador en el condensador. Pudiéndose precalentar
la corriente de entrada del vapor vivo del primer evaporador a temperaturas muy superiores a la temperatura
ambiental.
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Tabla 5.14. Comparacion del consumo de vapor vivo frente al nimero de evaporadores.

N2 de Evaporadores 1 2 3 4 5 6
Consumo de vapor (kg/s) 292,8 168,5 126,2 104,1 93,46 88,78

En la siguiente grafica, se realiza una comparativa con los datos obtenidos en las simulaciones anteriores sin el
condensador y con los datos obtenidos con el condensador instalado. Para corroborar que el consumo de vapor
vivo es mucho menor. Se puede observar que el ahorro del caudal se produce principalmente cuando el
nimero de evaporadores es menor, ya que como se indic6 con anterioridad se tiene una mayor energia debido
a que el caudal del ultimo condensador es mayor.

Consumo de Vapor
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Numero de evaporadores

Gréfica 5.27. Comparacion de los caudales de vapor vivo con y sin condensador.

El consumo de vapor es inversamente proporcional al nimero de evaporadores, para un mismo caudal de agua
producto total. Al igual que cuando no se tiene instalado el condensador. Obteniéndose un mejor rendimiento
cuando se instala el condensador, y asi se disminuye la cantidad necesaria de vapor vivo para darse la
evaporacion en el primer evaporador.

5.6.3. Coste del agua

A continuacién, se muestra una comparativa con el precio que habria que vender el agua producto para que la
funcion objetivo tomase un valor de 0. Se puede observar en la Tabla 5.15 y la Grafica 5.28 el numero de
evaporadores que sigue dando un precio menor de agua es el de tres evaporadores, al igual que cuando no se
tenia el condensador instalado.

Tabla 5.15.Comparacion del coste del agua para el distinto nimero de evaporadores con condensador

N2 de Evaporadores 1 2 3 4 5 6
Coste de agua (€/m3) 16,74 10,33 9,241 9,418 9,95 11,21
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Grafica 5.28 Comparacion del coste del agua para el distinto niimero de evaporadores con condensador

Realizando una comparativa, con el coste total de la inversion realizada, es decir el coste de los evaporadores
mas el coste del condensador. Se puede observar en la Grafica 5.29, que el coste de inversion es mayor debido
al aumento del nimero de evaporadores, pero que a su vez el coste total de vapor que va disminuyendo, tal y
como se estudio en la Figura 5.21. Pero esta vez si se observa claramente un punto de inflexion. Se observa,
que en el caso que hay que invertir menos dinero es cuando hay un total de cuatro evaporadores. Siendo la
suma total del coste de 1745 millones de euros.

Coste €

Comparacion del coste inicial y coste de
vapor total en los 30 afios

4E+09 |
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500000000
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Numero de evaporadores

=@==Coste inversion inicial
== Coste vapor 30 afios

Coste total, suma coste inicial mas coste de vapor en los 30 afios

Grafica 5.29. Comparacion del coste inicial y coste de vapor total en los 30 afios frente al miimero de

evaporadores.
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Manteniéndose el caudal de agua producto total constante, se observa que el precio del vapor durante los
treinta afios es mayor que el coste de inversion de los evaporadores mas el condensador. Excepto cuando se
tiene 6 evaporadores, es tal el ahorro en el coste de operacion el que se produce, que se asemejan el valor del
coste de vapor durante treinta afios y el coste de inversion, siendo este coste de inversion el mas caro de los
seis casos.

5.6.4. Conclusiones de la instalacion del condensador.

Al instalar el condensador se tiene un coste de inversion inicial mayor, pero se tiene un gran ahorro energético
al aumentar la temperatura de entrada del agua de mar. Ya que hace falta menos energia para producir la
evaporacion en el primer evaporador. Es decir, se obtiene un consumo menor de vapor vivo, tal y como se
pudo observar en la grafica 5.27. Gracias a este ahorro energético, el coste del agua que minimiza la funcion
objetivo es mucho menor que cuando no estaba instalado.

5.7. Remineralizacion

Las técnicas de remineralizacion [25] tienen como objetivo aumentar la dureza calcica y la alcalinidad del
agua desalada hasta valores que permitan alcanzar un LSI proximo a cero (LS + 0,5 rango del RD 140/2003).
En algunos casos, como ocurre generalmente con las aguas desaladas destinadas a abastecimiento, el objetivo
es también conseguir un agua remineralizada que sea estable en contacto con la atmosfera.

El proceso elegido para la remineralizacion serd el de carbonato calcico mas didxido de carbono (CaC0; +
C0,). Este tipo de tratamiento, utiliza el carbonato calcico para neutralizar el gas carbonico agresivo durante la
filtracion dando lugar a bicarbonato célcico en disolucion, aumentando de esta manera la alcalinidad y la
dureza del agua. La reaccion es la siguiente:

CaC03 + COZ + H20 = Ca(HC03)2

En primer lugar se realiza dosificacion de CO, a contracorriente dependiendo del consumo de calcita que se
haga en el filtro. Para ello es necesario:

e Un deposito disolvedor, que opera a contracorriente. Donde la velocidad del agua en el disolvedor
debe ser tal que no arrastre burbujas producidas en el difusor.

e Dos difusores de CO, ya que la produccion méxima es de 833,33 m’/h, y el caudal por disolvedor es
de 1 a 480 m’h. La distancia entre los poros del difusor permite un reparto uniforme de las
microburbujas, estd fabricado con materiales y adhesivos autorizados para su uso en aguas potables
segun la norma BS-EN-13121.

e También cuenta con un visor de burbujas situado a lo largo de la pared del tanque como una franja
semitransparente, permite visualizar el 0, no disuelto.

El material filtrante utilizado en el lecho sera calcita de pureza alrededor al 99%, cuya granulometria
recomendada suele estar alrededor de 1-3 mm. Estos lechos filtrantes se instalan dentro de filtros cerrados a
presion, donde los dos sentidos de filtracidn que son posibles, es ascendente o descendente. Se usara el
descendente, donde se realizara un ciclo de lavados a contracorriente temporizado. El carbonato calcico tiene
que rellenarse al alcanzar el set point de alarma de bajo pH (<6,7) o baja conductividad (< 200uS/cm)
momento en el que se estima que no se estan aportado las sales necesarias al agua potable para poder mantener
un agua potable de buenas caracteristicas.

Para conseguir, una buena calidad de agua blanda (<50 ppm), se supone que se dosificara 50 g por metro
cubico. Teniendo un consumo de carbonato calcico de:
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kg m3 kg
Consumo = 0,050—3 * 833,4 — = 41,67 —
m h h

Utilizando el mismo catalogo que los filtros de arena, se utilizar4 un filtro de 30 m* de 4rea. Una velocidad de
15 m/h, y que el tiempo de residencia minimo (tiempo de contacto) para obtener una buena calidad esté entre 8
y 12 minutos.

, 833,4 m*/h ,
Areagirante = “Tsm/h 55,56 m
) 55,56 m?
N®fiitros = SomZ 1,852 = 2

* 12min=3m

Alt 1sm, 1R
= — %
Uriecho h 60 min

Los filtros encontrados en catalogos tienen un diametro de 3400 mm, por lo que cumplen la altura minima de 3
metros calculada con anterioridad, una presion de disefio de 6 bares, una longitud 10550 mm, y un area de
filtracion de 30 m”. Haciendo falta un total de 3 filtros, 2 filtros para uso normal y otro en reserva.

5.8 Deposito de agua potable

El deposito consta de un sistema de control y dosificacion de cloro, el cual tiene un set point de medida de
cloro y se dosifica el hipoclorito sédico mediante un PID con la sonda de cloro hasta alcanzar un punto de
consigna (aproximadamente 0,06 ppm). También se medira los valores continuos de pH y conductividad.
Existe también, una bomba recirculadora para mejorar la lectura de cloro mientras se esta produciendo el agua
potable. En el momento de no producir agua potable, la recirculacion se realizara mediante un temporizado
ciclico asimétrico, es decir, 5 minutos ON — 5 minutos OFF; siempre que haya un nivel minimo configurable.

El depdsito de agua potable tendra capacidad para un dia de produccion, por lo que su volumen sera de:

3
Vbepésito Agua potable = 20.000% * 1 dia = 20.000 m3

Se disefia para ello dos depdsitos [26] idénticos de 10.000 m3 cada uno. Son unos tanques atmosféricos
verticales de acero inoxidable. Los tanques cuentan con un venteo de cuello de cisne con un filtro
antibacterias, con dos transmisores de nivel en el interior del tanque, para poder controlar el nivel minimo y
maximo en el deposito.
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La cloracion en este deposito se realizara mediante hipoclorito sodico, al igual que en el pretratamiento. Por lo
que se tendra un deposito de almacenamiento de NaClO, con su propio cubeto de retencion independiente. Y
dos bombas dosificadoras automaticas en funcion de la medida de cloro libre.

El depésito utilizado serd del mismo tamafio que utilizado que el pretratamiento, es decir de 10 m® de NaClO.

5.9 Normativa

Segtin el Ministerio de la Presidencia, publicando en el BOE [27] ntim. 45 de 21 de Febrero de 2003
Vigencia desde 22 de Febrero de 2003. Revision vigente desde 31 de Julio de 2016

La Ley 14/1986, de 25 de abril, General de Sanidad, establecio la obligacion de las Administraciones publicas
sanitarias de orientar sus actuaciones prioritariamente a la promocion de la salud y la prevencion de las
enfermedades.

La citada Ley prevé que las actividades y productos que, directa o indirectamente, puedan tener consecuencias
negativas para la salud, sean sometidos por las Administraciones publicas a control por parte de éstas y a llevar
a cabo actuaciones sanitarias para la mejora de los sistemas de abastecimiento de las aguas.

El Real Decreto 1138/1990, de 14 de septiembre, por el que se aprueba la Reglamentacion técnico-sanitaria
para el abastecimiento y control de calidad de las aguas potables de consumo publico, incorpord a nuestro
ordenamiento juridico la Directiva comunitaria 80/778/CEE, de 15 de julio de 1980.

Donde se destaca en el Articulo 14, Productos de construccion en contacto con el agua de consumo humano
resaltan los siguientes documentos:

1. Los productos que estén en contacto con el agua de consumo humano, por ellos mismos o por las practicas
de instalacion que se utilicen, no transmitiran al agua de consumo humano sustancias o propiedades que
contaminen o empeoren su calidad o un riesgo para la salud de la poblacion abastecida.

2. Para los productos de construccion referidos a las actividades descritas en los articulos 10.4, 11 y 12 las
autorizaciones para el uso e instalacion de estos productos estaran sujetas a las disposiciones que regulara la
Comision Interministerial de Productos de Construccion (CIPC) y, en su caso, por lo dispuesto en el Real
Decreto 363/1995, de 10 de marzo, por el que se aprueba el Reglamento sobre notificacion de sustancias
nuevas y clasificacion, envasado y etiquetado de las sustancias peligrosas, o en el Real Decreto 1078/1993, de
2 de julio, por el que se aprueba el Reglamento sobre clasificacion, envasado y etiquetado de preparados
peligrosos, o cualquier otra legislacion o normativa técnica que pudiera ser de aplicacion, en lo que no se
oponga a lo dispuesto en este Real Decreto.
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6. COGENERACION CON CENTRAL
TERMOSOLAR

Hay ciertos factores que hacen de la desalinizacion de agua de mar sea una aplicacion atractiva para las
energias renovables. Por un lado, esta el hecho de que muchas zonas con escasez de agua desalinizada, posean
un buen potencial de alguna de dichas energias renovables, ya sea por ejemplo la energia eolica, solar o
incluso la mareomotriz. A parte de estos factores medioambientales, existen otros factores que hacen que sea
atractivo realizar una inversion de una planta dedicada a la desalinizacion y el uso de energia renovables
conjuntamente. Otra ventaja medioambiental que se da, es que la demanda de agua potable y la disponibilidad
de dichas energias aumentan considerablemente al mismo tiempo. Un ejemplo de esto es que, en numerosas
localidades costeras cuando en verano aumenta la demanda de agua potable debido al turismo que
experimenta la zona, es justamente cuando se tiene mas horas de sol.

Como se ha descrito en apartados anteriores, las plantas desalinizadoras mediante destilacion multiefecto
funcionan con energia convencional, es decir, consumen energia térmica fundamentalmente. Si se tiene en
cuenta este hecho, es 16gico pensar que el sistema solar que debe acoplarse a una planta de tipo MED, debe ser
un sistema que sea capaz de transformar la radiacion en la energia térmica que se necesita en el proceso de
desalinizacion.

Por lo que una de las posibles opciones que se plantean en este documento, es el uso de una planta termosolar
para producir energia eléctrica, y para producir el calor necesario que se necesita para llevar a cabo la
desalinizacion. Para ello, primero se empezara explicando un poco el funcionamiento basico de una planta
termosolar y de los posibles puntos de los que se podra obtener la energia que se necesita.

La tecnologia termosolar esta basada en el concepto de la concentracion de la radiacion solar para producir
vapor o aire caliente, que puede posteriormente ser usado en plantas eléctricas convencionales. Para la
concentracion la mayoria de los sistemas utilizan espejos debido a su gran reflectivida. En la Figura 6.1, se
puede observar el funcionamiento basico de una central termosolar, en la cual primero se capta la energia del
sol mediante un campo de espejos que reflejan esta radiacion hacia una torre (punto comun), en la cual hay un
fluido térmico que se calienta hasta altas temperaturas y que posteriormente es llevado a unos
intercambiadores de calor donde se consigue evaporar el agua y obtener vapor para posteriormente llevarlo
hacia una turbina y obtener energia eléctrica. La cual es enviada a una subestacion, para asi poder llevar esta
energia eléctrica hacia red general.
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Figura 6.1. Esquema de funcionamiento basico de una central termosolar

En las plantas termosolares se utilizan principalmente dos sistemas de captacion de energia, y son sistemas de
concentracion de la radiacion solar directos, ya que la radiacion difusa no se puede aprovechar como en los
sistemas fotovoltaicos. Un sistema de captacion es la concentracion puntual, que es el que se vio con
anterioridad en la Figura 6.1, que consiste en orientar todos los espejos hacia un mismo punto, consiguiendo

con ello elevadas temperaturas en el receptor. En la Figura 6.2 se puede observar un ejemplo de concentracion
mediante torre.
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Figura 6.2. Planta termosolar mediante concentracion puntual en torre, mediante campo de espejos
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La otra forma de captacion de energia, es la concentracion lineal, que consiste en concentrar toda la radiacion
solar en un receptor lineal que esta situado por encima del espejo, este sistema alcanza menores temperaturas
al tener un menor grado de libertad de seguimiento solar. Un ejemplo de concentracion lineal, es el sistema por
concentracion mediante espejos cilindro-parabdlicos, por encima de ellos se encuentra colocada la tuberia con
el fluido calor portador. La funcion de estos espejos en concentrar la maxima energia posible en los tubos por
lo que pasa el fluido. En la Figura 6.3. se muestran los principales componentes de los rectores cilindro
parabolicos, y un esquema de como el sol se refleja en el tubo.

Figura 6.3: Esquema de concentracion mediante espejo cilindro parabolicos.

6.1 Sistemas que componen una planta termosolar

A continuacion en este subapartado se muestran las principales partes que se compone una planta Termosolar
[28]:

6.1.1. Campo solar

El campo solar, es el lugar formado por los espejos encargados de captar la luz solar y reflejarla hacia un
punto por donde circula el aceite térmico a calentar.

6.1.2. Sistema HTF — Sales térmicas

El HTF es el aceite térmico que se utiliza en las plantas termosolares, su funcion es transportar el calor
captado por los concentradores hasta el ciclo de agua vapor, y hasta las sales térmicas que son un sistema de
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almacenamiento de energia. Este sistema de almacenamiento se utiliza por la discontinuidad que presenta la
energia solar en el tiempo, no se puede producir energia por la noche. Y que al igual que la existencia de nubes
también limita considerablemente la disponibilidad de la radiacion solar. Por lo que la tinica solucién para este
problema es disponer de un sistema de almacenamiento que nos permita guardar la energia térmica durante las
horas de sol, para posteriormente usarla en aquellos momentos en los que la radiacion solar no esté disponible.

Una ventaja adicional a la propiamente dicha del almacenamiento térmico, es que la existencia de este sistema
facilita el control y la regulacion del sistema solar, puesto que actia como un amortiguador térmico que aisla la
planta desalinizadora de las posibles perturbaciones que pudieran ocurrir en la temperatura de salida del fluido
que circula por los colectores debido al paso de nubes u otro efecto transitorio.

6.1.3. Ciclo Agua-vapor

La funcion principal del ciclo agua vapor es transportar vapor desde el tren generador (intercambiadores de
calor) hasta la turbina de vapor, y posteriormente retornar hasta la caldera el agua condensada. Los principales
inconvenientes de usar vapor de agua son sus altas presiones, y el tratamiento estricto que se necesita para que
no sea corrosivo ni produzca incrustaciones.

6.1.4. Turbina de vapor

La turbina de vapor es la encarga de producir la electricidad, mediante la introduccion de vapor a una alta
temperatura y presion, el cual gira unos alabes unidos al eje rotor. El vapor a la salida de la turbina tiene una
temperatura y presion menor que a la entrada, esto es debido a la pérdida de energia que emplea el vapor en
mover el rotor.

6.2. Implantacion de una planta desalinizadora en una planta termosolar

Las plantas desalinizadoras mediante destilacion multiefecto utilizan energia térmica en abundancia que es el
principal coste de operacion que se demanda, muy superior al coste eléctrico producido por las bombas que se
utilizan para impulsar los fluidos. Una forma de ahorrar en este coste de operacion es utilizar el vapor obtenido
en la turbina de baja con una temperatura de unos 320 grados y a unos 10 bares, como se puede observar en la
Figura 6.4. en la turbina existen diferentes tomas por donde se saca vapor para ser usado principalmente en el
condensador y en el desgasificador para eliminar los gases incondensables y para precalentar el agua.
Dependiendo de la zona de la turbina de donde se saque el vapor este tendra unos valores de presion y
temperatura determinados. En la turbina de alta presion el vapor entra a 100 bares, una vez que se ha
calentado en los intercambiadores del ciclo de agua y vapor. La salida de esta turbina va a unos recalentadores
donde se vuelve a recalentar el vapor obtenido hasta alcanzar unos 40 bares de presion donde se envia hacia la
turbina de baja donde se aprovecha el vapor desde los 40 bares hasta unos 5 bares de presion. Tras esta turbina
de baja, este vapor pasa por un desgasificador donde se eliminan los gases incondensables como se comentd
con anterioridad y posteriormente hacia un condensador en el que se obtiene agua. Esta agua se enfria en una
torre de refrigeracion para cumplir con la legalidad de vertidos en la biosfera.
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Figura 6.4. Extracciones de una turbina de vapor

La implantacion de la planta desalinizadora se realizaria en a la salida de la turbina de baja, donde en lugar de
mandar el vapor de salida de la turbina hacia el condensador, se enviaria hacia el primer evaporador y se
aprovecharia la energia de esa corriente. Donde las presiones y temperaturas del vapor que ofrece la turbina de
vapor a la salida, son compatibles con el vapor que se necesita en el primer evaporador, ya que ofrece un vapor
saturado con una presion aproximada de 3 bares.

De esta forma entrarian en perfecta simbiosis las dos plantas, ya que parte del agua producida en la planta
desalinizadora de alta calidad (ya que proviene de una destilacion) se enviaria hacia la planta Termosolar, y no
se tendria que instalar una planta de tratamientos de agua, para obtener un agua de alta calidad necesaria para
la turbina, que exige el fabricante. Y también, la energia que se demanda en la planta desalinizadora la
ofertaria la planta Termosolar, con un precio mas barato que la que cuesta normalmente. Como se observa en
la Figura 6. el vapor de alta presion producido en la caldera (en caso de la Termosolar en lugar de caldera son
los intercambiadores de calor) pasa a la turbina, donde sale a unos 3 bares de presion o menos donde se dirige
hacia el primer evaporador, donde pasa a estado liquido y se devuelve parte a la caldera para volver a ser
tratado.

La planta Termosolar cuenta también con unas calderas de gas natural, para en caso de que no haya radiacion
solar poder producir vapor para producir electricidad. Esta caldera de gas natural también se utiliza para las
puestas en marcha tras las paradas que se realizan una vez al afio.
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Figura 6.5: diagrama de asociacion de la planta desalinizadora y una la turbina de vapor. [29]

6.3. Especificacion quimica del agua y vapor para el funcionamiento de la
turbina de vapor

A continuacién se muestra una especificacion general valida para una operacion normal de la planta
Termosolar con una Turbina de vapor de la marca Siemens Industrial Turbomachinery. Los criterios deben
revisarse para cada aplicacion especifica, asi como en el momento de puesta de servicio.

El ciclo agua-vapor debe realizarse con los niveles mas bajos razonablemente realizables de impurezas con
tan pocas y breves excursiones como sea posible. Donde siempre deben investigarse las razones de
desviaciones significativas del nivel normal establecido durante el estado estable, incluso cuando el vapor del
parametro en cuestion esta dentro de la especificacion.

El agua de reposicion en las plantas mas modernas es agua desmineralizada o agua destilada. Por lo tanto,
cualquier condensado de retorno también debe tratarse para obtener una calidad correspondiente al agua
desmineralizada o destilada. En algunas plantas de baja presion, ain puede utilizarse agua de reposicion
suavizada. No obstante, esto no cambia los requisitos de pureza del vapor o la pureza del agua utilizada para la
atemperacion del vapor. La calidad del agua de alimentacion y del agua de caldera debe permitir lograr la
pureza de vapor requerida al mismo tiempo que cumple con la especificacion del fabricante de la caldera.

El uso de productos quimicos para el tratamiento organico del agua, como aminos organicos y captadores de
oxigenos puede aumentar la conductividad de cationes por encima del nivel normal especificado, debido a la
presencia de productos de descomposicion ionica. La conductividad de cationes superior a la normal
dificultara el uso de la conductividad de cationes como una herramienta para la supervision de la quimica del
vapor. Sin embargo, puede aceptarse en la medida en que los valores de pH estén dentro de la especificacion y
pueda mostrarse que la alta conductividad de cationes no es causada por niveles excesivos de sales agresivas.

6.3.1 Tratamiento de agua de alimentacion

El tratamiento y la supervision del agua de alimentacion se basan en las siguientes consideraciones para el
tratamiento de fosfato y todos los volatiles:

- Utilizar amoniaco, posiblemente aminas volatiles organicas para elevar y controlar el pH.
- No es necesario utilizar captadores de oxigeno en la medida en que el contenido de oxigeno del agua

de alimentacion después de la desaireacion térmica es suficientemente bajo.
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6.3.2 Tratamiento de agua de caldera

El tratamiento y la supervision del agua de caldera se basan en las siguientes consideraciones:
- Proteccion contra la corrosion en el caso de entrada de contaminantes.
- Realizacion de la pureza de vapor requerida.

- Tratamiento de fosfatos, utilizar fosfato trisodico para aumentar y controlar el pH y para proporcionar
una capacidad intermedia conveniente en el caso de entrada de impurezas.

- Tratamiento de volatiles, utilizar amoniaco o aminos volatiles organicos para controlar el pH.

6.3.3 Requerimientos de agua de alimentacion y de atemperacion de vapor de
agua

A continuacion se muestra una tabla resumen (Tabla 6.1) con los valores optimos que tiene que tener el agua
para el ciclo de agua vapor. Y valores a respetar para que la garantia que se tiene con Siemens sea validada, ya
que Siemens puede ver los valores de los analizadores en continuo desde Finspong, Suecia En la tabla se
utilizan las siguientes abreviaturas:

- N: valor normal. Los valores normales generalmente son compatibles con una fiabilidad del sistema a
largo plazo.

- Al: nivel de accion 1. Existe un potencial de acumulacion de contaminante y corrosion. Regreso a
niveles normales en una semana. La exposicidn maxima permisible es de 2 semanas acumulativas al
afio, excluyendo las condiciones de arranque.

- A2: nivel de accion 2. Se producird una acumulacion de impurezas y corrosion. Regreso a niveles
normales en 24 horas. La exposicion maxima permisibles es de 48 horas al afio, excluyendo las
condiciones de arranque.

- S: parada inmediata. El sistema debe pararse tan pronto como sea posible para evitar dafios.
- PT: Tratamiento de fosfatos

- AVT: tratamiento de todos los volatiles

Tabla 6.1. Requerimientos de agua de alimentacion y agua para la atemperacion del vapor

Parametro Unidad N N Al A2 S
Cu Ferroso

Conductividad us <0, 30 (PT) 0,3-0,5 0,5-1 >1

después de om i} i
intercambiador de <020(AVT) 0,2-0,5 0,5-1 >1

cationes™

Conductividad s 3-6 4-11 - - -
especifica cm
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Valor pH - 9,0-9,3 92-96 #N ** - <7,211
Sodio como Na ppb <10 - - -
Silice como Si0, ppb <20 - - -
Oxigeno como 0, ppb <10 1-20 - - -
seoskk

Hierro como F ppb <20 - - -
Cobre como Cu ppb <3 - - -

* La conductividad de cationes puede exceder el valor normal debido a la descomposicion de

compuestos organicos. Esto es aceptable siempre que el valor de pH est¢é dentro de la
especificacion y siempre que el analisis de sodio muestre que la alta conductividad de cationes no
se debe a niveles excesivos de compuestos agresivos como cloruro de sodio sulfato de sodio o
hidréxido de sodio.

*k Si esta fuera del valor normal N

**%  Es preferible un bajo ppb de oxigeno para reducir el riesgo de erosion de corrosion (corrosion
acelerada por flujo) de componente de acero al carbono y de aleacion baja de acero.

6.4. Implantacion de la planta disefiada en la planta termosolar de VALLE 1Y
VALLE 2

La planta Termosolar de VALLE 1 Y VALLE 2 [30] (ARCOSOL Y TERMESOL) (Figura 6.5) se encuentra
en el municipio de San José del Valle en Cadiz. Caracteristicas de Valle 1 y Valle 2 (cada planta):

- Generacion de energia eléctrica: 50 MW
- Produccion eléctrica neta esperada: 145 GWh/afo
- Campo solar: 510.000 m2 de captadores cilindroparabdlicos SENERtrough (las dos plantas).

- Sistema de almacenamiento térmico: cada una de las plantas cuenta con un sistema de
almacenamiento térmico de 7 horas de capacidad, con lo que sostendran la estabilidad de la red
eléctrica durante 4.000 horas anuales.

El uso de radiacion solar concentrada como energia primaria permite que Valle 1 y Valle 2 eviten en conjunto
la emision anual de unas 96.000 toneladas de CO,. De este modo, cada una de estas plantas suministra energia
limpia y segura a 45.000 hogares.
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Figura 6.6. Planta termosolar de Valle 1 y 2.

Las dos plantas consumen aproximadamente unos 1500 metros cubicos de agua desmineralizada al dia, ya que
esta agua se utiliza para el ciclo de agua- vapor y también para limpiar los espejos de los receptores cilindros
parabolicos, se emplea agua desmineralizada ya que da un mayor rendimiento de captacion que el agua
potable.

6.5. Simulacion de planta termosolar y planta desalinizadora

El objetivo de esta simulacion es valorar econdmicamente la integracion de las dos plantas en conjunto. Para
la simulacion en EES de la planta desalinizadora se supone que el caudal de vapor de la planta termosolar es
de 60 kg/s (que es el vapor vivo que entra en el primer evaporador), por lo que la produccion de agua potable
no sera de 20.000 m3 /dia. Si no que vendra especificado por el balance de materia y de energia de la planta
desalinizadora, y también dependera del niimero de evaporadores que se instalen en la planta desalinizadora.
Ya que como se comprob6 en apartados anteriores, si el niimero de evaporadores es mayor, se necesita un
menor consumo de vapor vivo en el primer evaporador, para la misma produccion de agua potable. La planta
termosolar dejara de producir unos 8 MW/h de los 100 MW/h que producen, los cuales seran destinados al
funcionamiento de la planta desalinizadora. Parte de la produccion de la planta desalinizadora sera destinada a
la produccion de vapor en la planta termosolar, por lo que unos 1500 m3 /dia de la produccion total de la
planta desalinizadora no seran transformador posteriormente en agua potable. En la Figura 6.7 se puede
observar un esquema de la simbiosis de las dos plantas.
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Figura 6.7. Esquema de la simbiosis de la planta termosolar y la planta desalinizadora

Respecto a la planta desalinizadora, al estar junto a la planta termosolar se va a suponer que el precio del vapor
vale 0 euros durante el funcionamiento de la planta ya que este vapor se tendria que condensar en la planta
termosolar de todos modos para poder volver a tratarlo afadiéndole la dosificacion quimica que fuese
necesaria. En invierno cuando la captacion de sol es menor debido a las condiciones climatologicas y durante
las paradas establecidas en la planta termosolar. El precio del vapor tomaria un valor de 11,5 euros la tonelada
de vapor (mismo valor que se tomo en el aparto de costes), ya que habria que poner en funcionamiento las
calderas que hay en la planta termosolar para los arranques y paradas. Este tiempo sera tomado
aproximadamente de unas 2260 horas (8760 horas que tiene un afio menos las 6500 horas que esta en
funcionamiento la planta).

6.5.1 Produccion de agua desalada adaptada a la planta termosolar.

En la Tabla 6.2 y Grafica 6.7 se puede observar como aumentando el nimero de evaporadores, la cantidad de
agua potable producida es mayor para un caudal de vapor vivo fijo para el primer evaporador. El valor que se
muestra en la tabla ya tiene restado los 1500 m3/dia que necesita la planta termosolar para la produccion de
vapor.

Tabla 6.2 .Caudal de agua potable producido para un distinto nimero de evaporadores.

NUmero de evaporadores 1 2 3 4 5

6

Agua producida (m3/dia) 2408 5447 7776 9523 10742 12017
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Gréfica 6.8. Caudal de agua potable producido para un distinto niimero de evaporadores.

En la Tabla 6.3 se muestra el porcentaje de agua producto que se deja de producir para agua potable, ya que se
destina a la produccion de vapor en la planta termosolar. Siendo este numero de 1500 m3/dia,
indiferentemente de la produccion total realizada.

Tabla 6.3. Porcentaje de agua producto destinado a la planta termosolar

Numero de evaporadores 1 2 3 4 5 6

Agua producida (m3/dia) 2408 5447 7776 9523 10742 12017
Agua total producida (m3/dia) 3908 6947 9276 11023 12242 13517
Porcentaje agua termosolar (%) 38,38 21,59 16,17 13,61 12,25 11,09

Como curiosidad, para producir una cantidad de agua potable de 20.000 m3 /dia se necesitaria una cantidad
de 9 evaporadores, donde el coste del agua seria de 11,99 €/m3y se tendria que realizar una inversion inicial
de 1001 millones de euros. Precio mucho mayor que se obtenia cuando estaba la planta desalinizadora
solamente.

6.5.2. Coste del agua potable obtenida en simbiosis con la planta termosolar

También se ha estudiado como varia el precio del agua para hacer la funcion objetivo de la planta
desalinizadora de valor 0, teniendo en cuenta las condiciones de la planta termosolar. Se puede observar en la
Tabla 6.4 y en la Grafica 6.8 que el menor precio del agua potable se ofrece cuando hay un total de dos
evaporadores.

Tabla 6.4. Coste del agua potable para un distinto nimero de evaporadores.

Numero de evaporadores 1 2 3 4 5 6
Coste de Agua 9,184 5,4 5,829 6,903 8,123 9,863
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Coste de agua

Coste del agua (€/m3)

1 2 3 4 5 6
Numero de evaporadores

Gréfica 6.9. Coste del agua potable para un distinto nimero de evaporadores.

Como conclusion de la implantacion de las dos plantas conjuntamente, se puede observar que el precio al que
se puede ofrecer el agua potable es mucho menor para todos los evaporadores. Pero a cambio se produce
mucha menos cantidad de agua potable al dia.

6.5.3. Comparacion de la planta desalinizadora de tres evaporadores adaptada a la planta
termosolar y la planta desalinizadora disefiada de tres evaporadores de produccion 20.000
m3/dia

A continuacion se realiza una comparacion en la siguiente tabla de los principales parametros obtenidos en la
simulacion de la planta desalinizadora con la planta termosolar, y con los datos obtenidos con anterioridad con
una produccién de 20.000 m3 /dia. Se puede observar que el 4rea de los evaporadores es mucho menor, ya
que se produce mucha menos cantidad total de agua. Ya que se pasa de una produccion de 20.000 m3/dia a
una produccion total de 9276 m3/dia. En el disefio de los evaporadores, no se influiria en nada el
acoplamiento en la planta termosolar, ya que los evaporadores en si serian iguales. Solamente habria que
ajustar las tuberias de entrada del vapor vivo a las tuberias de salida de la turbina de vapor de la planta
termosolar.

Tabla 6.5.Comparacion de datos tras simular con y sin planta termosolar

Parametro Valores sin planta termosolar Valores con planta termosolar
Caudal de entrada de agua de mar 476,6 221
(kg/s)
Caudal de agua producto (kg/s) 231,5 107,4
Caudal de agua producto primer 71,58 33,25
evaporador (kg/s)
Caudal de agua producto segundo 77,95 36,08
evaporador (kg/s)
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Caudal de agua producto tercer 81,96 38,03
evaporador (kg/s)
Caudal de vapor vivo (kg/s) 123,2 60
Concentracion de salmuera en el 0,42 0,42

primer ev. (kg de sal/kg de agua)

Concentracion de salmuera en el 0,52 0,52
segundo ev. (kg de sal’kg de agua)

Concentracion de salmuera en el 0,7 0,7
tercer ev. (kg de sal/kg de agua)

Presion en el primer evaporador 120 120
(kPa)
Presion en el segundo evaporador 84,7 86
(kPa)
Presion en el tercer evaporador (kPa) 60 60
Temperatura en el primer evaporador 104,8 104,8
O
Temperatura en el segundo 95,05 95,47
evaporador (°C)
Temperatura en el tercer evaporador 85,95 85,95
)
Temperatura entrada al primer 85 85
evaporador (°C)
Area primer evaporador (m?) 13418 3745
Area segundo evaporador (m?) 14768 7165
Area tercer evaporador (m?) 17860 7895
Area condensador (m?) 18363 8520
Coste inversion inicial (M€) 426 2532
Coste del agua (€/m3) 9,076 5,829
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7. PLANOS Y PERSPECTIVAS DE
MAQUETA 3D

En este apartado, se muestran unas capturas de la realizacion de una maqueta en tres dimensiones, de como
quedaria la planta desalinizadora con el programa Sketch UP.

Emisario submaring —

Arqueta de
rebarmben

Of

inas v sala de cono

Filtros de Arena; prefratamiento —

Trer

Conducts de 5

tangue pulmon

Caseta de

Conducto de agua potabld dosificacién quimica

Filtroo remineral

Tangue de agua potable

Figura 7.1. Planta de la planta desalinizadora.
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Tanque de agua potable

_— Tren de evaporadores

Ermisario-submaring

Arqueta de
Ehombeo

Figura 7.2. Alzado de la planta desalinizadora

Tanque de agua potable

iltros remineralizadores

i

W Do oMsucto de salmuera
e Y

ey

dosificacion quimica

Figura 7.3. Perspectiva la planta desalinizadora
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Figura 7.4. Perspectiva la planta desalinizadora
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8. CONCLUSIONES

Primero, se comentara los aspectos mas destacados del acoplamiento con la planta termosolar para
pasar posteriormente a la planta desalinizadora en si.

En la cogeneracion de las dos plantas, se asocia el vapor de baja presion que proporciona la turbina
de vapor, el cual es valido para transmitir calor a los evaporadores de la planta desalinizadora, de la
misma forma que lo haria el vapor producido en una caldera de vapor. Habria que realizar un
acoplamiento térmico, donde se aprovecharia el calor que se desperdicia en el condensador. Ya que,
para condensar el agua que sale de la turbina en la planta Termosolar en el condensador, se utiliza
agua procedente de la torre de refrigeracion. De esta forma, se evita se aprovecha el calor residual
producido en el condensador, y se reduce el caudal de agua de refrigeracion necesario.

Con la cogeneracion, se obtiene un agua producida mediante energia limpia y renovable, excepto en
los meses de invierno en los que haya menos horas de sol. Y haya que poner en funcionamiento las
calderas auxiliares que tiene la planta, que se utilizan para las puestas en marcha de la planta
termosolar, ya que la produccion de agua serd en continuo y no se parard en todo el afio. Y en la
planta termosolar no tendrian que preocuparse en producir vapor de alta calidad, ya que se utilizaria
el agua obtenida en la planta desalinizadora antes de ser remineralizada, la cual, es de alta calidad y
pureza.

Al simular con el EES se observa, que los costes de agua obtenidos en la planta desalinizadora con la
planta termosolar son mucho menores, en cambio, se produce menos agua potable. Ya que se ha
adaptado al caudal de vapor, que circula por la planta termosolar. Llegado a este punto, se puede
observar que llega a un punto de inflexion donde se puede vender una cantidad de agua potable a un
precio bastante econdémico, como es el caso de dos evaporadores, donde el precio es de 5,04 €/m3,
pero el caudal de agua potable producido es de 5447 m3/dia. En cambio, si se utilizan seis
evaporadores el precio es de 9,863 €/m?3 y el caudal de agua potable producido es de 12017 m3 /dia.

Todo esto es haciendo un primer analisis econdmico en el que se observa que la integracion de las
plantas es muy rentable a priori, sin tener en cuenta los costes de operacion de los trabajadores,
oficinas, y de la electricidad consumida por las bombas y equipos de impulsion utilizados en la
planta desalinizadora también, aunque como se indicod con anterioridad el principal coste de
operacion de la planta desalinizadora es el coste del vapor vivo. Y este coste queda anulado mientras
esté la planta termosolar en funcionamiento.

El coste del agua potable que pagan los habitantes de la isla de Gran Canaria es de 2,16 € el metro
cubico, y ese precio estd notablemente reducido, ya que la produccion de agua potable en las islas
esta sujeto a altas subvenciones econdmicas. Y también el precio directo del agua, por ejemplo en la
isla de Tenerife el precio del agua para uso agricola tiene una reduccion del 66 % del precio original.
Por lo que se obtiene un precio bastante semejable al de la realidad.

En cambio, cuando se simuld solamente la planta desalinizadora se obtuvo un resultado de agua
bastante caro, llegando a ser que la planta no era rentable, a no ser que se vendiera el precio del agua
a unos 9 € el metro cibico. Este precio se obtuvo después de simular la planta con un ntimero
distinto de evaporadores, donde se optimizé en cada simulacion el Optimo entre el nimero de
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evaporadores y el coste de operacion principal que es caudal de vapor que se requiere para calentar el
primer evaporador. Esta optimizacion se realizé variando las presiones que tiene los evaporadores,
ya que son los grados de libertad que tiene esta planta. La simulacion realizada fue desde un
evaporador hasta seis, donde el consumo de vapor en el caso de un evaporador era un caudal de
292.8 kg/s teniendo un coste de 106,2 millones de euros anuales, sin embargo, en el extremo
contrario con 6 evaporadores el consumo de vapor es de 88,78 kg/s con un coste del vapor de 32,20
millones de euros por afio.

Finalmente, se demostré que el Optimo para estos precios era un nimero de 3 evaporadores, dato que
concuerda con la teoria que dice que el optimo de las plantas MED se encuentran entre 3 y 6
evaporadores.

Como conclusion final, se toma que la cogeneracion de la planta termosolar y una planta
desalinizadora de agua de mar es una inversion rentable que se puede realizar, siempre y cuando se
quiera producir agua a un precio mas barato, que si se quiere producir agua potable del mar en una
planta desalinizadora solamente. Todo esto seria posible si, las poblaciones cercanas no tienen
muchos habitantes. Esta integracion de las dos plantas ofrece a los habitantes de alrededor (si se
produce 8000 metros cubicos diarios, que es el caso de tres evaporadores) una produccion de agua
potable para 60.000 habitantes (suponiendo que cada habitante consume unos 140 litros diarios) y
energia eléctrica para 45000 hogares. Pudiendo hacer que la zona donde se instalen las plantas sean
independientes, y puedan vivir con agua potable de calidad procedente del mar y obtenida mediante
energia renovables. Realizando un impacto ambiental minimo al ecosistema y biosfera de alrededor,
y contribuyendo al medio ambiente.
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ANEXO 1: CODIGOS EES

En este anexo se mostraran los coédigos EES utilizados para la simulacién, de los distintos apartados
comentados con anterioridad. Y también de una captura de los resultados obtenidos en dicha simulacién.

e (Cddigo EES de 1 evaporador

"DATOS"

Agua_producto=20000*1000/24/3600 " m”~3/dia*1000 L /24 horas / 3600s = kg/s"

X0=0,36 "Concentracion inicial" "kg/kg"

PVV=212 "kPa"
T0=25 [°C]
x1=0,7 "kg/kg"

cpvap=cp(Water;T=Tvv_sat;x=1)

"BALANCE DE MATERIA"
Agua_producto=mp_1
"PRIMER EVAPORADOR"

Ma_0=Mp_1+Ms_1
Ma_0*X0=Ms_1*X1

"Elevacion del Punto de Ebullicion”
"PRIMER EVAPORADOR"
S1=X1/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_1l1=alpha_1*(s1l)"2+beta_1*s1

alpha_1=-4,584*10(-4)*Teb_1/2+2,823*10/(-3)*Teb_1+17,95
beta_1=-1,536*107(-4)*Teb_1/2+5,267*10(-3)*Teb_1+6,56

Teb 1=EPE_1+Tsat 1
Tsat_1=temperature(Water;P=p1;x=0)

"ENTALPIA DEL AGUA DE MAR" "J/kg*K"
"Parametros correspondientes"
al=-2,348*10"(-4)
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a2=3,152*107(5)
a3=2,803*10(6)
a4=-1,446%10/(7)
a5=7,826*107(3)
a6=-4,417*10
a7=2,139*10/(-1)
a8=-1,991*10"(4)
a9=2,778*10"(4)
a10=9,728*10

"CORRIENTE DE ENTRADA"

hfw_0=(141,355+4207,07*T0-0,535*T0"2+0,004*T0"3)/1000

hfa_0=(hfw_0-
X0*(al+a2*X0+a3*X0"2+a4*X0"3+a5*T0+a6*T0"2+a7*T0"3+a8*T0*X0+a9*T0*X0"2+a10*T0"2*X0))/100
0

"PRIMER EVAPORADOR"

hfw_1=141,355+4207,07*Teb_1-0,535*Teb_172+0,004*Teb_1"3

hfa_1=(hfw_1-
Sl*(al+a2*S1+a3*S1"2+a4*S1"3+a5*Teb_l1+a6*Teb_172+a7*Teb_173+a8*Teb_1*S1+a9*Teb_1*S1/2+
al0*Teb_172*S1))/1000 "KJ/kg"

HLmp_1=(141,355+4207,07*Tsat_1-0,535*Tsat_1"2+0,004*Tsat_13)/1000

"BALANCE DE ENERGIA"
"PRIMER EVAPORADOR"
ma_0*hfa_0+VV*(HVv-hlvv_0)=mp_1*HMp_1+ms_1*hfa_1

VV*(HVv-hLvv_0)=Uevap_1*Areal*(Teb_1-TO)

Twv_sat=temperature(Water;P=pvv;x=0) "Temperatura
de saturacion del vapor"

hvw=2499,5688-2,204864*Tvv_sat-1,596*10"(-3)*Tvv_sat"2

hvvv=enthalpy(Steam;P=pvv;x=1)
hivw_0=(141,355+4207,07*Tvv_sat-0,535*Tvv_sat"2+0,004*Tvv_sat"3)/1000

"Entalpia del vapor condensado”

HMp_1sat=enthalpy(Steam;P=P1;x=1) "Entalpia de
saturacién del vapor producido”

HMp_1=2499,5688-2,204864*Teb_1-1,596*10/(-3)*Teb_1"2

P1=70 {VARIABLE A OPTIMIZAR}

"Costes"
FO=FSVP*(INGRESOS-COp)-Coste_Inicial

Beneficio=INGRESOS-COp
FO=0
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Ingresos=CosteAgua_producto
CosteAgua_producto=Agua_producto*Coste_agua/1000*3600*8760
Coste_Vapor=VV*11,5/1000*3600*8760 "€"

Beneficio_Anual=INGRESOS-COp
Coste_evap1=(10"(4,642+0,3698*log10(Areal)+0,025*(log10(Areal))"2))*5,08*(10"(0,1578-
0,2992*log10(P1)+0,1413*(log10(P1))"2))

Coste_Evaporadores=(541,7/395,6)*Coste_evapl

Coste_Inicial=4,74*(Coste_Evaporadores)

Cop=Coste_vapor

N=30
i=0,05

inf=0,02

1+ief=(1+i)/(1+inf)
FSVP=sum(L/(1+ief)*k:k=1;N)

"Célculo U"

"Evaporador 1"

hi1=(3293,5+TVV*(84,24-0,1714-TVV)-
X0%(8,471+0,1161*X0+0,2716*TVV))/((Di/0,17272)"0,2%(0,656*V1)"0,8*(Di/De))

he1=0,729*(((g*rho_L1-rho_v1)*kf1"3*h"_fgl)/(mul*(Tsat_1-TO)*de*Nc))"(-0,25)
rho_L1=density(Water;T=TO;P=P)
vl=volume(Water;T=TVV_sat;P=211)
rho_vl1=1/vl

TVV=TVV_sat-0,00000001
mul=viscosity(Water;T=TO;P=P)
kfl=conductivity(Water;T=T0;P=P)/1000
cpl=cp(Water;T=TO;P=P)
h"_fg1=(1+0,68*Jal)*h_fgl
Jal=cpl*(Tsat_1-TO)/h_fgl
h_fgl=HVv-hivv_0

Nc=8

g=9,81

P=101,3

Fs=8*107(-8) [kw/(m*K)]

Di=0,023 [m]
De=0,025 [m]

1/Ul=de*(1/hil/di+Fs+1/hel/de)

Ul=Uevap_1

e Coddigo EES de 2 evaporadores

"DATOS"

Agua_producto=20000*1000/24/3600 " m”~3/dia*1000 L /24 horas / 3600s = kg/s"
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Disefio de una planta desalinizadora de 20.000 m3/dia basada en una tecnologia de destilacion
multiefecto (MED)

X0=0,36 "Concentracion inicial" "kg/kg"

x2=0,7

Uevap=0,9 "kW/M2k"

PVV=212 "kPa"

T0=25 "°C"

R=Agua_producto/Ma_0 "Suponemos una conversion del 50%"

"BALANCE DE MATERIA"
Agua_producto=mp_1+mp_2
"PRIMER EVAPORADOR"
Ma_O0=Mp_1+Ms_1
Ma_0*X0=Ms_1*X1
"SEGUNDO EVAPORADOR"

Ms_1=Mp_2+Ms_2
Ms_1*X1=Ms_2*X2

"Elevacion del Punto de Ebullicion”
"PRIMER EVAPORADOR"
S1=X1/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_1l1=alpha_1*(sl)"2+beta 1*sl1

alpha_1=-4,584*107(-4)*Teb_1/2+2,823*10°(-3)*Teb_1+17,95
beta_1=-1,536*10"(-4)*Teb_12+5,267+10°(-3)*Teb_1+6,56

Teb_1=EPE_1+Tsat 1
Tsat_1=temperature(Water;P=p1;x=0)

"SEGUNDO EVAPORADOR"
S2=X2/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_2=alpha_2*(s2)"2+beta_2*s2

alpha_2=-4,584*10(-4)*Teb_2/2+2,823*10/(-3)*Teb_2+17,95
beta_2=-1,536*107(-4)*Teb_22+5,267*10(-3)*Teb_2+6,56

Teb_2=EPE_2+Tsat_2
Tsat_2=temperature(Water;P=p2;x=0)

"ENTALPIA DEL AGUA DE MAR" "J/kg*K"
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96 ANEXO 1: CODIGOS EES

"Parametros correspondientes”

al=-2,348*107(-4)
a2=3,152*10°(5)
a3=2,803*10°(6)
ad=-1,446*10"(7)
a5=7,826*10°(3)
a6=-4,417*10
a7=2,139*10"(-1)
a8=-1,991*10"(4)
a9=2,778*10"(4)
a10=9,728*10

"CORRIENTE DE ENTRADA"

hfw_0=141,355+4207,07*T0-0,535*T0"2+0,004*T0"3

hfa_0=(hfw_0-
X0*(al+a2*X0+a3*X0"2+a4*X0"3+a5*T0+a6*T0"2+a7*T0"3+a8*T0*X0+a9*T0*X0"2+a10*T0"2*X0))/100
0

"PRIMER EVAPORADOR"

hfw_1=141,355+4207,07*Teb_1-0,535*Teb_172+0,004*Teb_1"3

hfa_1=(hfw_1-
S1*(al+a2*S1+a3*S1"2+a4*S173+a5*Teb_l1+a6*Teb_1"2+a7*Teb_1"3+a8*Teb_1*S1+a9*Teb_1*S1"2+
al0*Teb_172*S1))/1000 "KJ/kg"
HLmp_1=(141,355+4207,07*Tsat_1-0,535*Tsat_1"2+0,004*Tsat_1"3)/1000

"SEGUNDO EVAPORADOR"

hfw_2=141,355+4207,07*Teb_2-0,535*Teb_272+0,004*Teb_2"3

hfa_2=(hfw_2-
S2*(al+a2*S2+a3*S2"2+a4*S2/3+ab5*Teb_2+a6*Teb_272+a7*Teb_2/3+a8*Teb_2*S2+a9*Teb_2*S2/2+
al0*Teb_2/2*S2))/1000

HLmp_2=(141,355+4207,07*Tsat_2-0,535*Tsat_2"2+0,004*Tsat_2"3)/1000

"BALANCE DE ENERGIA"

"PRIMER EVAPORADOR"

ma_0*hfa_0+VV*(HVv-hlvv_0)=mp_1*HMp_1+ms_1*hfa_1
VV*(HVv-hLvv_0)=Uevap*Areal*(Tvv_sat-Teb_1)
Twv_sat=temperature(Water;P=pvv;x=0) "Temperatura
de saturacion del vapor"

hvv=2499,5688-2,204864*Tvv_sat-1,596*10"(-3)*Tvv_sat"2
hlvw_0=(141,355+4207,07*Tvv_sat-0,535*Tvv_sat"2+0,004*Tvv_sat"3)/1000

"Entalpia del vapor condensado”
HMp_1=2499,5688-2,204864*Teb_1-1,596*107(-3)*Teb_1"2
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P1=107 {VARIABLE A OPTIMIZAR}

"SEGUNDO EVAPORADOR"
ms_1*hfa_1+mp_1*(HMp_1-Himp_1)=mp_2*HMp_2+ms_2*hfa_2

mp_1*(HMp_1-Himp_1)=Uevap*Area2*(Tsat_1-Teb_2)

HMp_2=2499,5688-2,204864*Teb_2-1,596*10"(-3)*Teb_2"2

P2=70 {VARIABLE A OPTIMIZAR}

"Costes"

FO=FSVP*(INGRESOS-COp)-Coste_lInicial

FO=0

beneficio=(INGRESOS-COp)

Ingresos=CosteAgua_producto
CosteAgua_producto=Agua_producto*CosteAgua/1000*3600*8760
Coste_Vapor=VV*11,5/1000*3600*8760 "€"
Coste_evapl1=(10~(4,642+0,3698*log10(Areal)+0,025*(log10(Areal))"2))*5,08*(10"(0,1578-
0,2992*log10(P1)+0,1413*(log10(P1))"2))
Coste_evap2=(10~(4,642+0,3698*log10(Area2)+0,025*(log10(Area2))*2))*5,08*(107(0,1578-
0,2992*log10(P2)+0,1413*(log10(P2))"2))

Coste_Evaporadores=541,7/395,6*(Coste_evapl+Coste_evap2)
Coste_Inicial=4,74*Coste_Evaporadores
Cop=Coste_vapor

N=30

i=0,05

inf=0,02

1+ief=(1+i)/(1+inf)
FSVP=sum(1/(1+ief)*k;k=1;N)

e (Codigo EES de 3 evaporadores

"DATOS"

Agua_producto=20000*1000/24/3600 " m”~3/dia*1000 L /24 horas / 3600s = kg/s"

X0=0,36 "Concentracion inicial" "kg/kg"
x3=0,7
Uevap=0,9 "kW/M2k"
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ANEXO 1: CODIGOS EES

PVV=212 "kPa"
T0=25 "°oC"
R=Agua_producto/Ma_0 "Suponemos una conversion del 50%"

"BALANCE DE MATERIA"
Agua_producto=mp_1+mp_2+mp_3
"PRIMER EVAPORADOR"
Ma_0=Mp_1+Ms_1
Ma_0*X0=Ms_1*X1

"SEGUNDO EVAPORADOR"

Ms_1=Mp_2+Ms_2
Ms_1*X1=Ms_2*X2

"TERCER EVAPORADOR"
Ms_2=Mp_3+Ms_3
Ms_2*X2=Ms_3*X3

"Elevacion del Punto de Ebullicion”
"PRIMER EVAPORADOR"
S1=X1/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_1l1=alpha_1*(sl)"2+beta 1*sl1

alpha_1=-4,584*107(-4)*Teb_1/2+2,823*107(-3)*Teb_1+17,95
beta_1=-1,536*107(-4)*Teb_172+5,267*107(-3)*Teb_1+6,56

Teb_1=EPE_1+Tsat_1
Tsat_l=temperature(Water;P=p1;x=0)

"SEGUNDO EVAPORADOR"
S2=X2/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_2=alpha_2*(s2)"2+beta_2*s2

alpha_2=-4,584*107(-4)*Teb_2/2+2,823*10(-3)*Teb_2+17,95
beta_2=-1,536*107(-4)*Teb_2/2+5,267*107(-3)*Teb_2+6,56

Teb_2=EPE_2+Tsat_2
Tsat_2=temperature(Water;P=p2;x=0)

"TERCER EVAPORADOR"

S3=X3/1000 "la Salinidad en g/kg"

EPE_3=alpha_3*(s3)"2+beta_3*s3

alpha_3=-4,584*10"(-4)*Teb_3/2+2,823*107(-3)*Teb_3+17,95
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beta_3=-1,536*10"(-4)*Teb_3"2+5,267*10"(-3)*Teb_3+6,56

Teb_3=EPE_3+Tsat_3
Tsat_3=temperature(Water;P=p3;x=0)

"ENTALPIA DEL AGUA DE MAR" "J/kg*K"

"Parédmetros correspondientes”

al=-2,348*10"\(-4)

a2=3,152*107(5)

a3=2,803*10"(6)

ad=-1,446*10"(7)

a5=7,826*10"(3)

a6=-4,417*10

a7=2,139*107(-1)

a8=-1,991*10"(4)

a9=2,778*10"4)

al0=9,728*10

"CORRIENTE DE ENTRADA"

hfw_0=141,355+4207,07*T0-0,535*T0"2+0,004*T0"3

hfa_0=(hfw_0-

X0*(al+a2*X0+a3*X0"2+a4*X0"3+a5*T0+a6*T0 2+a7*T0"3+a8*T0*X0+a9*T0*X0"2+a10*T0"2*X0))/100
0

"PRIMER EVAPORADOR"

hfw_1=141,355+4207,07*Teb_1-0,535*Teb_1"2+0,004*Teb_1"3

hfa_1=(hfw_1-
Sl*(al+a2*S1+a3*S1"2+a4*S1"3+a5*Teb_l1l+a6*Teb_1/2+a7*Teb_173+a8*Teb_1*S1+a9*Teb_ 1*S1/2+
al0*Teb_172*S1))/1000 "KJ/kg"
HLmp_1=(141,355+4207,07*Tsat_1-0,535*Tsat_1"2+0,004*Tsat_1"3)/1000

"SEGUNDO EVAPORADOR"

hfw_2=141,355+4207,07*Teb_2-0,535*Teb_2"2+0,004*Teb_2"3

hfa_2=(hfw_2-
S2*(al+a2*S2+a3*S2/"2+a4*S2"3+ab*Teb_2+a6*Teb_2/2+a7*Teb_2"3+a8*Teb_2*S2+a9*Teb_2*S2/2+
al0*Teb_272*S2))/1000

HLmp_2=(141,355+4207,07*Tsat_2-0,535*Tsat_2"2+0,004*Tsat_2"3)/1000

"TERCER EVAPORADOR"

hfw_3=141,355+4207,07*Teb_3-0,535*Teb_3"2+0,004*Teb_3"3

hfa_3=(hfw_3-

S3*(al+a2*S3+a3*S3"2+a4*S3"3+a5*Teb_3+a6*Teb_3"2+a7*Teb 3"3+a8*Teb_3*S3+a9*Teb 3*S372+
al0*Teb_372*S3))/1000 "KJ/kg"

HLmp_3=(141,355+4207,07*Tsat_3-0,535*Tsat_3"2+0,004*Tsat_3"3)/1000
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100 ANEXO 1: CODIGOS EES

"BALANCE DE ENERGIA"

"PRIMER EVAPORADOR"

ma_0*hfa_0+VV*(HVv-hlvv_0)=mp_1*HMp_1+ms_1*hfa_1
VV*(HVv-hLvv_0)=Uevap*Areal*(Tvv_sat-Teb_1)

Twv_sat=temperature(Water;P=pvv;x=0) "Temperatura
de saturacion del vapor"

hvv=2499,5688-2,204864*Tvv_sat-1,596*107(-3)*Tvv_sat"\2
hivw_0=(141,355+4207,07*Tvv_sat-0,535*Tvv_sat"2+0,004*Tvv_sat"3)/1000

"Entalpia del vapor condensado”
HMp_1=2499,5688-2,204864*Teb_1-1,596*10"(-3)*Teb_1/2

P1=120 {VARIABLE A OPTIMIZAR}

"SEGUNDO EVAPORADOR"
ms_1*hfa_l1+mp_1*(HMp_1-HImp_1)=mp_2*HMp_2+ms_2*hfa_2

mp_1*(HMp_1-Hlimp_1)=Uevap*Area2*(Tsat_1-Teb_2)

HMp_2=2499,5688-2,204864*Teb_2-1,596*10(-3)*Teb_22

P2=91 {VARIABLE A OPTIMIZAR}
"TERCER EVAPORADOR"
ms_2*hfa_2+mp_2*(HMp_2-HImp_2)=mp_3*HMp_3+ms_3*hfa_3

mp_2*(HMp_2-Hlmp_2)=Uevap*Area3*(Tsat_2-Teb_3)

HMp_3=2499,5688-2,204864*Teb_3-1,596*107(-3)*Teb_3"2

P3=70 {VARIABLE A OPTIMIZAR}

"Costes"

FO=FSVP*(INGRESOS-COp)-Coste_Inicial

FO=0

beneficio=(INGRESOS-COp)

Ingresos=CosteAgua_producto
CosteAgua_producto=Agua_producto*CosteAgua/1000*3600*8760
Coste_Vapor=VV*11,5/1000*3600*8760 "€"
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Coste_evap1=(107(4,642+0,3698*l0g10(Areal)+0,025%(10g 10(Areal))"2))*5,08*(107(0,1578-
0,2992*0g10(P1)+0,1413*(l0g10(P1))*2))
Coste_evap2=(107(4,642+0,3698*l0g10(Area2)+0,025*(10g 10(Area2))"2))*5,08*(107(0,1578-
0,2992*0g10(P2)+0,1413*(log10(P2))"2))
Coste_evap3=(10°(4,642+0,3698*l0g10(Area3)+0,025%(10g 10(Area3))"2))*5,08*(107(0,1578-
0,2992*l0g10(P3)+0,1413*(0og10(P3))"2))

Coste_Evaporadores=541,7/395,6*(Coste_evapl+Coste_evap2+Coste_evap3)
Coste_Inicial=4,74*Coste_Evaporadores
Cop=Coste_vapor

N=30

i=0,05

inf=0,02

1+ief=(1+i)/(1+inf)
FSVP=sum(1/(1+ief)*k;k=1;N)

e (Cddigo EES de 4 evaporadores

"DATOS"

Agua_producto=20000*1000/24/3600 " m"3/dia*1000 L /24 horas / 3600s = kg/s"
X0=0,36 "Concentracion inicial" "kg/kg"

x4=0,7

Uevap=0,9 "kW/M2k"

PVV=212 "kPa"

T0=25 "°C"
R=Agua_producto/Ma_0 "Suponemos una conversion del 50%"

"BALANCE DE MATERIA"
Agua_producto=mp_1+mp_2+mp_3+mp_4
"PRIMER EVAPORADOR"
Ma_0=Mp_1+Ms_1

Ma_0*X0=Ms_1*X1

"SEGUNDO EVAPORADOR"

Ms_1=Mp_2+Ms_2
Ms_1*X1=Ms_2*X2

"TERCER EVAPORADOR"

Ms_2=Mp_3+Ms_3
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ANEXO 1: CODIGOS EES

Ms_2*X2=Ms_3*X3

"CUARTO EVAPORADOR"
Ms_3=Mp_4+Ms_4
Ms_3*X3=Ms_4*X4

"Elevacion del Punto de Ebullicion"
"PRIMER EVAPORADOR"
S1=X1/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_1=alpha_1*(s1)"2+beta_1*s1

alpha_1=-4,584*10"(-4)*Teb_12+2,823*10"(-3)*Teb_1+17,95
beta_1=-1,536*107(-4)*Teb_172+5,267*107(-3)*Teb_1+6,56

Teb_1=EPE_1+Tsat_1
Tsat_l=temperature(Water;P=p1;x=0)

"SEGUNDO EVAPORADOR"
S2=X2/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_2=alpha_2*(s2)"2+beta_2*s2

alpha_2=-4,584*10"(-4)*Teb_2/2+2,823*10"(-3)*Teb_2+17,95
beta_2=-1,536*107(-4)*Teb_2/2+5,267*107(-3)*Teb_2+6,56

Teb_2=EPE_2+Tsat_2
Tsat_2=temperature(Water;P=p2;x=0)

"TERCER EVAPORADOR"
S3=X3/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_3=alpha_3*(s3)"2+beta_3*s3

alpha_3=-4,584*10"(-4)*Teb_32+2,823*10"(-3)*Teb_3+17,95
beta_3=-1,536*107(-4)*Teb_3"2+5,267*107(-3)*Teb_3+6,56

Teb_3=EPE_3+Tsat_3
Tsat_3=temperature(Water;P=p3;x=0)
"CUARTO EVAPORADOR"
S4=X4/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_4=alpha_4*(s4)"2+beta_4*s4

alpha_4=-4,584*10(-4)*Teb_4/2+2,823*10°(-3)*Teb_4+17,95
beta_4=-1,536*107(-4)*Teb_42+5,267*10(-3)*Teb_4+6,56

Teb_4=EPE_4+Tsat_4
Tsat_4=temperature(Water;P=p4;x=0)

"ENTALPIA DEL AGUA DE MAR" "J/kg*K"
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"Parédmetros correspondientes”

al=-2,348*10"\(-4)

a2=3,152*107(5)

a3=2,803*107(6)

a4=-1,446*10(7)

a5=7,826*10"(3)

a6=-4,417*10

a7=2,139*107(-1)

a8=-1,991*10"(4)

a9=2,778*10"4)

al0=9,728*10

"CORRIENTE DE ENTRADA"

hfw_0=141,355+4207,07*T0-0,535*T0"2+0,004*T0"3

hfa_0=(hfw_0-
X0*(al+a2*X0+a3*X0"2+a4*X0"3+a5*T0+a6*T0"2+a7*T0"3+a8*T0*X0+a9*T0*X0"2+a10*T0"2*X0))/100
0

"PRIMER EVAPORADOR"

hfw_1=141,355+4207,07*Teb_1-0,535*Teb_172+0,004*Teb_1"3

hfa_1=(hfw_1-
S1*(al+a2*S1+a3*S1"2+a4*S1"3+a5*Teb_1+a6*Teb_1"2+a7*Teb_173+a8*Teb_1*S1+a9*Teb_1*S1/2+
al0*Teb_172*S1))/1000 "KJ/kg"
HLmp_1=(141,355+4207,07*Tsat_1-0,535*Tsat_1"2+0,004*Tsat_1"3)/1000

"SEGUNDO EVAPORADOR"

hfw_2=141,355+4207,07*Teb_2-0,535*Teb_2/2+0,004*Teb_2"3

hfa_2=(hfw_2-
S2*(al+a2*S2+a3*S2/"2+a4*S2"3+a5*Teb_2+a6*Teb_2/2+a7*Teb_2"3+a8*Teb_2*S2+a9*Teb_2*S2/2+
al0*Teb_272*S2))/1000

HLmp_2=(141,355+4207,07*Tsat_2-0,535*Tsat_2"2+0,004*Tsat_2"3)/1000

"TERCER EVAPORADOR"

hfw_3=141,355+4207,07*Teb_3-0,535*Teb_372+0,004*Teb_3"3

hfa_3=(hfw_3-
S3*(al+a2*S3+a3*S3"2+a4*S3"3+ab*Teb_3+a6*Teb_3"2+a7*Teb 3"3+a8*Teb 3*S3+a9*Teb_ 3*S372+
al0*Teb_372*S3))/1000 "KJ/kg"
HLmp_3=(141,355+4207,07*Tsat_3-0,535*Tsat_3"2+0,004*Tsat_3"3)/1000

"CUARTO EVAPORADOR"
hfw_4=141,355+4207,07*Teb_4-0,535*Teb_4"2+0,004*Teb_4"3
hfa_4=(hfw_4-
S4*(al+a2*S4+a3*S4"2+ad*S4"3+a5*Teb_4+ab*Teb_472+a7*Teb_473+a8*Teb_4*S4+a9*Teb_4*S4"2+
al0*Teb_472*S4))/1000 "KJ/kg"

HLmp_4=(141,355+4207,07*Tsat_4-0,535*Tsat_4"2+0,004*Tsat_4"3)/1000
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"BALANCE DE ENERGIA"

"PRIMER EVAPORADOR"

ma_0*hfa_0+VV*(HVv-hlvv_0)=mp_1*HMp_1+ms_1*hfa_1
VV*(HVv-hLvv_0)=Uevap*Areal*(Tvv_sat-Teb_ 1)
Twv_sat=temperature(Water;P=pvv;x=0) "Temperatura
de saturacion del vapor"

hvv=2499,5688-2,204864*Tvv_sat-1,596*107(-3)*Tvv_sat"\2
hivw_0=(141,355+4207,07*Tvv_sat-0,535*Tvv_sat"2+0,004*Tvv_sat"3)/1000

"Entalpia del vapor condensado”
HMp_1=2499,5688-2,204864*Teb_1-1,596*10"(-3)*Teb_1/2

P1=131 {VARIABLE A OPTIMIZAR}

"SEGUNDO EVAPORADOR"
ms_1*hfa_l1+mp_1*(HMp_1-HImp_1)=mp_2*HMp_2+ms_2*hfa_2

mp_1*(HMp_1-Hlimp_1)=Uevap*Area2*(Tsat_1-Teb_2)

HMp_2=2499,5688-2,204864*Teb_2-1,596*10(-3)*Teb_22

P2=101 {VARIABLE A OPTIMIZAR}
"TERCER EVAPORADOR"
ms_2*hfa_2+mp_2*(HMp_2-HImp_2)=mp_3*HMp_3+ms_3*hfa_3

mp_2*(HMp_2-Hlmp_2)=Uevap*Area3*(Tsat_2-Teb_3)

HMp_3=2499,5688-2,204864*Teb_3-1,596*107(-3)*Teb_3"2

P3=83,3 {VARIABLE A OPTIMIZAR}
"CUARTO EVAPORADOR"
ms_3*hfa_3+mp_3*(HMp_3-Himp_3)=mp_4*HMp_4+ms_4*hfa_4

mp_3*(HMp_3-HIimp_3)=Uevap*Aread*(Tsat_3-Teb_4)

HMp_4=2499,5688-2,204864*Teb_4-1,596*10(-3)*Teb_42

P4=70 {VARIABLE A OPTIMIZAR}
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"Costes"

FO=FSVP*(INGRESOS-COp)-Coste_lInicial

FO=0

beneficio=(INGRESOS-COp)

Ingresos=CosteAgua_producto
CosteAgua_producto=Agua_producto*CosteAgua/1000*3600*8760
Coste_Vapor=VV*11,5/1000*3600*8760 "€"
Coste_evapl1=(10~(4,642+0,3698*log10(Areal)+0,025*(log10(Areal))"2))*5,08*(10"(0,1578-
0,2992*log10(P1)+0,1413*(log10(P1))"2))
Coste_evap2=(107(4,642+0,3698*log10(Area2)+0,025*(log 10(Area2))"2))*5,08*(10"(0,1578-
0,2992*l0g10(P2)+0,1413*(log10(P2))"2))
Coste_evap3=(107(4,642+0,3698*log10(Area3)+0,025*(log 10(Area3))"2))*5,08*(10"(0,1578-
0,2992*10g10(P3)+0,1413*(log10(P3))"2))
Coste_evap4=(107(4,642+0,3698*log10(Area4)+0,025*(log10(Area4))"2))*5,08 *(107(0,1578-
0,2992*log10(P4)+0,1413*(log10(P4))"2))

Coste_Evaporadores=541,7/395,6*(Coste_evapl+Coste_evap2+Coste_evap3+Coste_evap4)
Coste_Inicial=4,74*Coste_Evaporadores
Cop=Coste_vapor

N=30

i=0,05

inf=0,02

1+ief=(1+i)/(1+inf)
FSVP=sum(1/(1+ief)*k;k=1;N)

e (Codigo EES de S evaporadores

"DATOS"

Agua_producto=20000*1000/24/3600 " m~3/dia*1000 L /24 horas / 3600s = kg/s"
X0=0,36 "Concentracion inicial" "kg/kg"

x5=0,7

Uevap=0,9 "kW/M2k"

PVV=212 "kPa"

T0=25 "°C"
R=Agua_producto/Ma_0 "Suponemos una conversion del 50%"

"BALANCE DE MATERIA"
Agua_producto=mp_1+mp_2+mp_3+mp_4+mp_5
"PRIMER EVAPORADOR"

Ma_0=Mp_1+Ms_1
Ma_0*X0=Ms_1*X1
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"SEGUNDO EVAPORADOR"

Ms_1=Mp_2+Ms_2
Ms_1*X1=Ms_2*X2

"TERCER EVAPORADOR"

Ms_2=Mp_3+Ms_3
Ms_2*X2=Ms_3*X3

"CUARTO EVAPORADOR"

Ms_3=Mp_4+Ms_4
Ms_3*X3=Ms_4*X4

"QUINTO EVAPORADOR"
Ms_4=Mp_5+Ms_5
Ms_4*X4=Ms_5*X5

"Elevacion del Punto de Ebullicion”
"PRIMER EVAPORADOR"
S1=X1/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_1=alpha_1*(sl)"2+beta 1*sl

alpha_1=-4,584*10"(-4)*Teb_12+2,823*10"(-3)*Teb_1+17,95
beta_1=-1,536*107(-4)*Teb_172+5,267*107(-3)*Teb_1+6,56

Teb 1=EPE_1+Tsat 1
Tsat_l=temperature(Water;P=p1;x=0)

"SEGUNDO EVAPORADOR"
S2=X2/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_2=alpha_2*(s2)"2+beta 2*s2

alpha_2=-4,584*10"(-4)*Teb_22+2,823*10"(-3)*Teb_2+17,95
beta_2=-1,536*107(-4)*Teb_2/2+5,267*107(-3)*Teb_2+6,56

Teb 2=EPE_2+Tsat 2
Tsat_2=temperature(Water;P=p2;x=0)

"TERCER EVAPORADOR"
S3=X3/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_3=alpha_3*(s3)"2+beta_3*s3

alpha_3=-4,584*10"(-4)*Teb_3/2+2,823*10/(-3)*Teb_3+17,95
beta_3=-1,536*107(-4)*Teb_3"2+5,267*107(-3)*Teb_3+6,56

Teb_3=EPE_3+Tsat_3
Tsat_3=temperature(Water;P=p3;x=0)
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"CUARTO EVAPORADOR"
S4=X4/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_4=alpha_4*(s4)"2+beta_4*s4

alpha_4=-4,584*10"(-4)*Teb_42+2,823*10"(-3)*Teb_4+17,95
beta_4=-1,536*10"(-4)*Teb_42+5,267*10"(-3)*Teb_4+6,56

Teb_4=EPE_4+Tsat 4
Tsat_4=temperature(Water;P=p4;x=0)

"QUINTO EVAPORADOR"
S5=X5/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_5=alpha_5*(s5)"2+beta 5*s5

alpha_5=-4,584*10"(-4)*Teb_5"2+2,823*10"(-3)*Teb_5+17,95
beta_5=-1,536*10"(-4)*Teb_52+5,267*10"(-3)*Teb_5+6,56

Teb_5=EPE_5+Tsat 5
Tsat_5=temperature(Water;P=p5;x=0)

"ENTALPIA DEL AGUA DE MAR" "J/kg*K"
"Parametros correspondientes”

al=-2,348*10"(-4)
a2=3,152*10(5)
a3=2,803*10/(6)
a4=-1,446%10/(7)
a5=7,826*10/(3)
a6=-4,417*10
a7=2,139*10/(-1)
a8=-1,991*10"(4)
a9=2,778*10"(4)
a10=9,728*10

"CORRIENTE DE ENTRADA"

hfw_0=141,355+4207,07*T0-0,535*T0"2+0,004*T0"3

hfa_0=(hfw_0O-
X0*(al+a2*X0+a3*X0"2+a4*X0"3+a5*T0+a6*T0"2+a7*T0"3+a8*T0*X0+a9*T0*X0"2+a10*T0"2*X0))/100
0

"PRIMER EVAPORADOR"

hfw_1=141,355+4207,07*Teb_1-0,535*Teb_172+0,004*Teb_1"3

hfa_1=(hfw_1-
Sl*(al+a2*S1+a3*S1"2+a4*S1"3+a5*Teb_1+a6*Teb_172+a7*Teb_173+a8*Teb_1*S1+a9*Teb_1*S1/2+
al0*Teb_172*S1))/1000 "KJ/kg"
HLmp_1=(141,355+4207,07*Tsat_1-0,535*Tsat_1"2+0,004*Tsat_1/3)/1000

"SEGUNDO EVAPORADOR"
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hfw_2=141,355+4207,07*Teb_2-0,535*Teb_2"2+0,004*Teb_2"3

hfa_2=(hfw_2-
S2*(al+a2*S2+a3*S2/\2+a4*S2/3+a5*Teb_2+a6*Teb_2"2+a7*Teb_2"3+a8*Teb_2*S2+a9*Teb_2*S2"2+
al0*Teb_272*S2))/1000

HLmp_2=(141,355+4207,07*Tsat_2-0,535*Tsat_2"2+0,004*Tsat_2"3)/1000

"TERCER EVAPORADOR"

hfw_3=141,355+4207,07*Teb_3-0,535*Teb_3"2+0,004*Teb_3"3

hfa_3=(hfw_3-
S3*(al+a2*S3+a3*S3"2+a4*S3"3+a5*Teb_3+a6*Teb_3"2+a7*Teb_3"3+a8*Teb_3*S3+a9*Teb_3*S3"2+
al0*Teb_372*S3))/1000 "KJ/kg"
HLmp_3=(141,355+4207,07*Tsat_3-0,535*Tsat_3"2+0,004*Tsat_3"3)/1000

"CUARTO EVAPORADOR"

hfw_4=141,355+4207,07*Teb_4-0,535*Teb_4"2+0,004*Teb_4"3

hfa_4=(hfw_4-
S4*(al+a2*S4+a3*S4"2+a4*S4"3+a5*Teb_4+a6*Teb_4/2+a7*Teb_4"3+a8*Teb_4*S4+a9*Teb_4*S472+
al0*Teb_472*S4))/1000 "KJ/kg"
HLmp_4=(141,355+4207,07*Tsat_4-0,535*Tsat_4"2+0,004*Tsat_4"3)/1000

"QUINTO EVAPORADOR"

hfw_5=141,355+4207,07*Teb_5-0,535*Teb_5"2+0,004*Teb_5"3

hfa_5=(hfw_5-
S5*(al+a2*S5+a3*Sh"2+a4*S5"3+a5*Teb_5+a6*Teb_5"2+a7*Teb_573+a8*Teb_5*S5+a9*Teb_5*S5/2+
al0*Teb_572*S5))/1000 "KJ/kg"

HLmp_5=(141,355+4207,07*Tsat_5-0,535*Tsat_52+0,004*Tsat_5"3)/1000

"BALANCE DE ENERGIA"

"PRIMER EVAPORADOR"

ma_0*hfa_0+VV*(HVv-hlvv_0)=mp_1*HMp_1+ms_1*hfa_1
VV*(HVv-hLvv_0)=Uevap*Areal*(Tvv_sat-Teb_1)
Twv_sat=temperature(Water;P=pvv;x=0) "Temperatura
de saturacion del vapor"

hvv=2499,5688-2,204864*Tvv_sat-1,596*10(-3)*Tvv_sat"2
hlvw_0=(141,355+4207,07*Tvv_sat-0,535*Tvv_sat"2+0,004*Tvv_sat"3)/1000

"Entalpia del vapor condensado”
HMp_1=2499,5688-2,204864*Teb_1-1,596*107(-3)*Teb_1/2

P1=120 {VARIABLE A OPTIMIZAR}
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"SEGUNDO EVAPORADOR"
ms_1*hfa_1+mp_1*(HMp_1-Himp_1)=mp_2*HMp_2+ms_2*hfa_2

mp_1*(HMp_1-Himp_1)=Uevap*Area2*(Tsat_1-Teb_2)

HMp_2=2499,5688-2,204864*Teb_2-1,596*10"(-3)*Teb_2"2

P2=98 {VARIABLE A OPTIMIZAR}
"TERCER EVAPORADOR"
ms_2*hfa_2+mp_2*(HMp_2-HImp_2)=mp_3*HMp_3+ms_3*hfa_3

mp_2*(HMp_2-Hlmp_2)=Uevap*Area3*(Tsat_2-Teb_3)

HMp_3=2499,5688-2,204864*Teb_3-1,596+107(-3)*Teb_3/2

P3=83 {VARIABLE A OPTIMIZAR}
"CUARTO EVAPORADOR"
ms_3*hfa_3+mp_3*(HMp_3-HImp_3)=mp_4*HMp_4+ms_4*hfa_4

mp_3*(HMp_3-HIimp_3)=Uevap*Aread*(Tsat_3-Teb_4)

HMp_4=2499,5688-2,204864*Teb_4-1,596*10"(-3)*Teb_4/2

P4=70 {VARIABLE A OPTIMIZAR}
"QUINTO EVAPORADOR"
ms_4*hfa_4+mp_4*(HMp_4-Himp_4)=mp_5*HMp_5+ms_5*hfa_5

mp_4*(HMp_4-Himp_4)=Uevap*Area5*(Tsat_4-Teb_5)

HMp_5=2499,5688-2,204864*Teb_5-1,596%107(-3)*Teb_5/2

P5=60 {VARIABLE A OPTIMIZAR}

"Costes"

FO=FSVP*(INGRESOS-COp)-Coste_lInicial

FO=0

beneficio=(INGRESOS-COp)

Ingresos=CosteAgua_producto
CosteAgua_producto=Agua_producto*CosteAgua/1000*3600*8760
Coste_Vapor=VV*11,5/1000*3600*8760 "€"
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Coste_evapl=(10"(4,642+0,3698*0g10(Areal)+0,025*(log 10(Areal))2))*5,08 *(107(0,1578-
0,2992*0g10(P1)+0,1413*(log10(P1))*2))
Coste_evap2=(10°(4,642+0,3698*l0g10(Area2)+0,025*(log 10(Area2))2))*5,08 *(107(0,1578-
0,2992*0g10(P2)+0,1413*(l0g10(P2))*2))
Coste_evap3=(10°(4,642+0,3698*l0g10(Area3)+0,025*(log 10(Area3))"2))*5,08 *(10°(0,1578-
0,2992*0g10(P3)+0,1413*(l0g10(P3))*2))
Coste_evap4=(10"(4,642+0,3698*l0g10(Aread)+0,025*(log 10(Aread))"2))*5,08 *(10°(0,1578-
0,2992*0g10(P4)+0,1413*(l0g10(P4))2))
Coste_evap5=(10°(4,642+0,3698*l0g10(Area5)+0,025*(log 10(Areas))"2))*5,08 *(107(0,1578-
0,2992*0g10(P5)+0,1413*(log10(P5))2))

Coste_Evaporadores=541,7/395,6*(Coste_evapl+Coste_evap2+Coste_evap3+Coste_evap4+Coste_eva

p5)
Coste_Inicial=4,74*Coste_Evaporadores
Cop=Coste_vapor

N=30

i=0,05

inf=0,02

1+ief=(1+i)/(1+inf)
FSVP=sum(1/(1+ief)"k;k=1;N)

e (Coddigo EES de 6 evaporadores

"DATOS"

Agua_producto=20000*1000/24/3600 " m”3/dia*1000 L /24 horas / 3600s = kg/s"
X0=0,36 "Concentracion inicial" "kg/kg"

x6=0,7

Uevap=0,9 "kW/M2k"

PVV=212 "kPa"

T0=25 "°C"
R=Agua_producto/Ma_0 "Suponemos una conversion del 50%"

"BALANCE DE MATERIA"
Agua_producto=mp_21+mp_2+mp_3+mp_4+mp_5+mp_6
"PRIMER EVAPORADOR"

Ma_0=Mp_1+Ms_1

Ma_0*X0=Ms_1*X1

"SEGUNDO EVAPORADOR"

Ms_1=Mp_2+Ms_2
Ms_1*X1=Ms_2*X2
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"TERCER EVAPORADOR"

Ms_2=Mp_3+Ms_3
Ms_2*X2=Ms_3*X3

"CUARTO EVAPORADOR"

Ms_3=Mp_4+Ms_4
Ms_3*X3=Ms_4*X4

"QUINTO EVAPORADOR"

Ms_4=Mp_5+Ms_5
Ms_4*X4=Ms_5*X5

"SEXTO EVAPORADOR"

Ms_5=Mp_6+Ms_6
Ms_5*X5=Ms_6*X6

"Elevacién del Punto de Ebullicion"
"PRIMER EVAPORADOR"
S1=X1/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_1=alpha_1*(sl)"2+beta 1*sl

alpha_1=-4,584*10"(-4)*Teb_12+2,823*10"(-3)*Teb_1+17,95
beta_1=-1,536*10"(-4)*Teb_12+5,267+10°(-3)*Teb_1+6,56

Teb_1=EPE_1+Tsat 1
Tsat_l=temperature(Water;P=p1;x=0)

"SEGUNDO EVAPORADOR"
S2=X2/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_2=alpha_2*(s2)"2+beta 2*s2

alpha_2=-4,584*10"(-4)*Teb_22+2,823*10"(-3)*Teb_2+17,95
beta_2=-1,536*10"(-4)*Teb_2/2+5,267+10"(-3)*Teb_2+6,56

Teb 2=EPE_2+Tsat 2
Tsat_2=temperature(Water;P=p2;x=0)

"TERCER EVAPORADOR"
S3=X3/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_3=alpha_3*(s3)"2+beta_3*s3

alpha_3=-4,584*10(-4)*Teb_372+2,823*10"(-3)*Teb_3+17,95
beta_3=-1,536*107(-4)*Teb_3"2+5,267*10(-3)*Teb_3+6,56

Teb_3=EPE_3+Tsat_3
Tsat_3=temperature(Water;P=p3;x=0)

"CUARTO EVAPORADOR"
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S4=X4/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_4=alpha_4*(s4)"2+beta_4*s4

alpha_4=-4,584*10"(-4)*Teb_42+2,823*10"(-3)*Teb_4+17,95
beta_4=-1,536*107(-4)*Teb_4"2+5,267*107(-3)*Teb_4+6,56

Teb_4=EPE_4+Tsat_4
Tsat_4=temperature(Water;P=p4;x=0)

"QUINTO EVAPORADOR"
S5=X5/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_5=alpha_5*(s5)"2+beta_5*s5

alpha_5=-4,584*10"(-4)*Teb_5"2+2,823*10"(-3)*Teb_5+17,95
beta_5=-1,536*107(-4)*Teb_5"2+5,267*107(-3)*Teb_5+6,56

Teb_5=EPE_5+Tsat_5
Tsat_5=temperature(Water;P=p5;x=0)

"SEXTO EVAPORADOR"
S6=X6/1000 "la Salinidad en g/kg"
EPE_6=alpha_6*(s6)"2+beta_6*s6

alpha_6=-4,584*10"(-4)*Teb_62+2,823*10"(-3)*Teb_6+17,95
beta_6=-1,536*107(-4)*Teb_6"2+5,267*107(-3)*Teb_6+6,56

Teb_6=EPE_6+Tsat_6
Tsat_6=temperature(Water;P=p6;x=0)

"ENTALPIA DEL AGUA DE MAR" "Jlkg*K"
"Parametros correspondientes"

al=-2,348*10"(-4)
a2=3,152*10°(5)
a3=2,803*10(6)
ad=-1,446*10"(7)
a5=7,826*10(3)
a6=-4,417*10
a7=2,139*10(-1)
a8=-1,991*10"(4)
a9=2,778*10°(4)
a10=9,728*10

"CORRIENTE DE ENTRADA"
hfw_0=141,355+4207,07*T0-0,535*T0"2+0,004*T0"3

hfa_0=(hfw_O-

X0*(al+a2*X0+a3*X0"2+a4*X0"3+a5*T0+a6*T0"2+a7*T0"3+a8*T0*X0+a9*T0*X0"2+a10*T0"2*X0))/100

0

"PRIMER EVAPORADOR"
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hfw_1=141,355+4207,07*Teb_1-0,535*Teb_1"2+0,004*Teb_1"3

hfa_1=(hfw_1-
Sl*(al+a2*S1+a3*S1"2+a4*S1"3+a5*Teb_l+a6*Teb_172+a7*Teb_173+a8*Teb_1*S1+a9*Teb_1*S1/2+
alO0*Teb_172*S1))/1000 "KJ/kg"
HLmp_1=(141,355+4207,07*Tsat_1-0,535*Tsat_1"2+0,004*Tsat_1/3)/1000

"SEGUNDO EVAPORADOR"

hfw_2=141,355+4207,07*Teb_2-0,535*Teb_2"2+0,004*Teb_2"3

hfa_2=(hfw_2-
S2*(al+a2*S2+a3*S2"2+a4*S2"3+a5*Teb_2+a6*Teb_2"2+a7*Teb_2/3+a8*Teb_2*S2+a9*Teb_2*S2/2+
al0*Teb_272*S2))/1000

HLmp_2=(141,355+4207,07*Tsat_2-0,535*Tsat_2"2+0,004*Tsat_2/3)/1000

"TERCER EVAPORADOR"

hfw_3=141,355+4207,07*Teb_3-0,535*Teb_3"2+0,004*Teb_3"3

hfa_3=(hfw_3-
S3*(al+a2*S3+a3*S3"2+a4*S3"3+ab*Teb_3+a6*Teb_3"2+a7*Teb_3"3+a8*Teb_3*S3+a9*Teb_3*S3/2+
al0*Teb_372*S3))/1000 "KJ/kg"
HLmp_3=(141,355+4207,07*Tsat_3-0,535*Tsat_3"2+0,004*Tsat_3"3)/1000

"CUARTO EVAPORADOR"

hfw_4=141,355+4207,07*Teb_4-0,535*Teb_472+0,004*Teb_4"3

hfa_4=(hfw_4-
S4*(al+a2*S4+a3*S4"2+a4*S4"3+a5*Teb_4+a6*Teb_4"2+a7*Teb_473+a8*Teb_4*S4+a9*Teb_4*S472+
al0*Teb_472*S4))/1000 "KJ/kg"
HLmp_4=(141,355+4207,07*Tsat_4-0,535*Tsat_4"2+0,004*Tsat_4"3)/1000

"QUINTO EVAPORADOR"

hfw_5=141,355+4207,07*Teb_5-0,535*Teb_5"2+0,004*Teb_5"3

hfa_5=(hfw_5-
S5*(al+a2*S5+a3*S5"2+a4*S5"3+a5*Teb_5+a6*Teb_572+a7*Teb_5"3+a8*Teb_5*S5+a9*Teb_5*S5/2+
al0*Teb_572*S5))/1000 "KJ/kg"

HLmp_5=(141,355+4207,07*Tsat_5-0,535*Tsat_5"2+0,004*Tsat_5"3)/1000

"SEXTO EVAPORADOR"

hfw_6=141,355+4207,07*Teb_6-0,535*Teb_6"2+0,004*Teb_6"3

hfa_6=(hfw_6-
S6*(al+a2*S6+a3*S6"2+a4*S6”3+a5*Teb_6+a6*Teb_672+a7*Teb_6"3+a8*Teb_6*S6+a9*Teb_6*S6/2+
al0*Teb_672*S6))/1000 "KJ/kg"

HLmp_6=(141,355+4207,07*Tsat_6-0,535*Tsat_6"2+0,004*Tsat_6"3)/1000
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"BALANCE DE ENERGIA"

"PRIMER EVAPORADOR"

ma_0*hfa_0+VV*(HVv-hlvv_0)=mp_1*HMp_1+ms_1*hfa 1
VV*(HVv-hLvv_0)=Uevap*Areal*(Tvv_sat-Teb_1)
Twv_sat=temperature(Water;P=pvv;x=0) "Temperatura
de saturacion del vapor"

hvw=2499,5688-2,204864*Tvv_sat-1,596*107(-3)*Tvv_sat"2
hivw_0=(141,355+4207,07*Tvv_sat-0,535*Tvv_sat"2+0,004*Tvv_sat"3)/1000

"Entalpia del vapor condensado"
HMp_1=2499,5688-2,204864*Teb_1-1,596*10"(-3)*Teb_1"2

P1=108 {VARIABLE A OPTIMIZAR}

"SEGUNDO EVAPORADOR"
ms_1*hfa_1+mp_1*(HMp_21-Himp_1)=mp_2*HMp_2+ms_2*hfa_2

mp_1*(HMp_1-Hlimp_1)=Uevap*Area2*(Tsat_1-Teb_2)

HMp_2=2499,5688-2,204864*Teb_2-1,596*107(-3)*Teb_22

P2=92 {VARIABLE A OPTIMIZAR}
"TERCER EVAPORADOR"
ms_2*hfa_2+mp_2*(HMp_2-Himp_2)=mp_3*HMp_3+ms_3*hfa_3

mp_2*(HMp_2-Hlmp_2)=Uevap*Area3*(Tsat_2-Teb_3)

HMp_3=2499,5688-2,204864*Teb_3-1,596*107(-3)*Teb_3"2

P3=82,67 {VARIABLE A OPTIMIZAR}
"CUARTO EVAPORADOR"
ms_3*hfa_3+mp_3*(HMp_3-HIimp_3)=mp_4*HMp_4+ms_4*hfa_4

mp_3*(HMp_3-HIimp_3)=Uevap*Aread*(Tsat_3-Teb_4)

HMp_4=2499,5688-2,204864*Teb_4-1,596*10"(-3)*Teb_4"2

P4=73,5 {VARIABLE A OPTIMIZAR}

"QUINTO EVAPORADOR"
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ms_4*hfa_4+mp_4*(HMp_4-Himp_4)=mp_5*HMp_5+ms_5*hfa_5

mp_4*(HMp_4-HImp_4)=Uevap*Area5*(Tsat_4-Teb_5)

HMp_5=2499,5688-2,204864*Teb_5-1,596*10"(-3)*Teb_5"2

P5=66,5 {VARIABLE A OPTIMIZAR}
"SEXTO EVAPORADOR"
ms_5*hfa_5+mp_5*(HMp_5-HIimp_5)=mp_6*HMp_6+ms_6*hfa_6

mp_5*(HMp_5-HImp_5)=Uevap*Area6*(Tsat_5-Teb_6)

HMp_6=2499,5688-2,204864*Teb_6-1,596*107(-3)*Teb_62

P6=60 {VARIABLE A OPTIMIZAR}

"Costes"

FO=FSVP*(INGRESOS-COp)-Coste_Inicial

FO=0

beneficio=(INGRESOS-COp)

Ingresos=CosteAgua_producto
CosteAgua_producto=Agua_producto*CosteAgua/1000*3600*8760
Coste_Vapor=VV*11,5/1000*3600*8760 "€"
Coste_evapl1=(10~(4,642+0,3698*log10(Areal)+0,025*(log10(Areal))*2))*5,08*(107(0,1578-
0,2992*10g10(P1)+0,1413*(log10(P1))"2))
Coste_evap2=(10~(4,642+0,3698*log10(Area2)+0,025*(log10(Area2))"2))*5,08*(10"(0,1578-
0,2992*10g10(P2)+0,1413*(log10(P2))"2))
Coste_evap3=(10~(4,642+0,3698*log10(Area3)+0,025*(log10(Area3))"2))*5,08*(10"(0,1578-
0,2992*10g10(P3)+0,1413*(log10(P3))"2))
Coste_evap4=(10~(4,642+0,3698*log10(Aread)+0,025*(log10(Aread))"2))*5,08*(10"(0,1578-
0,2992*10g10(P4)+0,1413*(log10(P4))"2))
Coste_evap5=(10”(4,642+0,3698*log10(Area5)+0,025*(log10(Area5))*2))*5,08*(107(0,1578-
0,2992*10g10(P5)+0,1413*(log10(P5))"2))
Coste_evap6=(10"(4,642+0,3698*log10(Area6)+0,025*(log10(Areab))*2))*5,08*(10"(0,1578-
0,2992*10g10(P6)+0,1413*(log10(P6))"2))

Coste_Evaporadores=541,7/395,6*(Coste_evapl+Coste_evap2+Coste_evap3+Coste_evap4+Coste_eva

p5+Coste_evapb)
Coste_|Inicial=4,74*Coste_Evaporadores
Cop=Coste_vapor

N=30

i=0,05

inf=0,02

1+ief=(1+i)/(1+inf)
FSVP=sum(1/(1+ief)"k;k=1;N)
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ANEXO 2: CALCULO “U”
CONDENSADOR

Para calcular el coeficiente de transferencia de calor en el condensador (intercambiador carcasa y tubos) se
utilizara la férmula de transferencia de calor:

1
—=D F,
U e*(hi*Di+ S+he*De) (2_1)

Donde D,, es el didmetro exterior de los tubos en metros, D; el didmetro interior de los tubos en metros. F; es el

2
. . ;. m“K
factor de ensuciamiento que se puede dar en el condensador, se toma como valor tipico el valor de 0,002 v

Para calcular el coeficiente de transferencia interno h;, se toma la férmula:

Nusselt * kggyq

b D; 2-2)

kagua €s la conductividad del agua. Nusselt es el namero adimensional de Nusselt, calculado en el EES
mediante las funciones informaticas “if” y “else”. Ya que para el nlimero de Nusselt se toma un valor u otro
dependiendo del nimero de Reynolds. Se adjunta la solucion propuesta en el EES, que se pone al inicio de
cada codigo:

function NumeroDeNusselt(reynolds;prandtl;fi_t;di;L)

if (reynolds<=2300) then
NumeroDeNusselt=3,66

endif

if (reynolds>2300) AND (reynolds<=10000) then
NumeroDeNusselt=0,116*(reynolds”0,6666-125)*prandti*0,33333*fi_t"0,14*(1+(di/L)"0,6666)

endif

if (reynolds>10000) then

NumeroDeNusselt=0,023*reynolds”0,8*prandtl*0,33333*fi_t"0,14

endif

end

Siendo el niimero nsselt igual a:

Nusselt = NumeroDeNusselt(reynolds; prandtl; fi,; d;; L) 2-3)
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El niimero adimensional de prandtl se calcula mediante las funciones termodindmicas del EES. L es la

longitud de los tubos del condensador, fi,; se supone que su valor es 1. El nimero de Reynodls es calculado
mediante la siguiente formula:

pagua * V;lgua * Di
Uagua (2-4)

Reynolds =

Pagua €8 la densidad del agua en el interior de los tubos, Vg gyq €s la velocidad del agua en el interior de los
tubos y fqguq €s la viscosidad del agua.

Para calcular el coeficiente de transferencia externo hp, se utiliza la formula:

hp = 0,725 (1 + 0,2 % Ja* (NF — 1)) *

, (1/4)
*<g*pL*(pL_pv)*kt?z’gua*hfg*106> (2'5)
Hagua * (Tsatvapor - TStubo) *De x NF

Ja es el nimero de Jacob, para calcular el cambio de fase.

(Tsatvapor - Tstubo)

Ja=cp*

htg (2-6)
Que se utiliza para calcular h} g-
;o 1+0,68+*]a
1o htg 2-7)

h¢ 4 es la entalpia del cambio de fase producida al condensar el vapor.

Tsatygpor €s la temperatura de saturacion del vapor, T'Syp, €s la temperatura a la que se encuentra la

superficie del tubo, g es la constante de la gravedad, 9,8 m/s2. NF es el niimero de bafles presente en el
condensador.
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