
Ottimizzazione parametrica del costo di unimpianto di dissalazione multistage 
ash.Erminia LeonardiCRS428 Marzo 2001Il modello �sicoAssumiamo, in prima approssimazione, che tutti gli stadi operino nella stessa iden-tica maniera, cio�e, che abbiano lo stesso coe�ciente di trasferimento termico, lastessa super�cie di trasferimento di calore, le stesse propriet�a del liquido (calorelatente, calore speci�co, innalzamento ebullioscopico) ad abbiano la stessa quantit�adi acqua evaporata. Basandoci su queste premesse possiamo ricavare un'espressionerelativamente semplice per de�nire la quantit�a di distillato prodotta da un'unit�a divapore iniziale.Riportiamo, per maggiore chiarezza la formulazione matematica, basata sul bi-lancio entalpico sia nel condensatore che nell'evaporatore, sul bilancio di massa esul trasferimento di calore attraverso la super�cie del condensatore.Per ogni stadio possiamo scrivere:1) bilancio di massa : W = P + F (1)dove W �e la portata di acqua di mare, P �e la quantit�a di acqua che evapora, e F �eovviamente quella che rimane nell'evaporatore (detta comunemente brine). W, P eF sono espresse in unit�a di massa per unit�a di tempo.2) bilancio entalpico nel condensatore:WcpW (TWn � TWn+1) = Phfg; (2)dove cpW �e la capacit�a termica, hfg �e il calore latente di evaporazione e la di�erenzadi temperatura �e quella tra l'acqua di mare uscente dal condensatore e quella en-trante. Ricordiamo che nello schema dell'impianto MSF l'acqua di mare 
uisce in1

brought to you by COREView metadata, citation and similar papers at core.ac.uk

provided by P-arch

https://core.ac.uk/display/51249263?utm_source=pdf&utm_medium=banner&utm_campaign=pdf-decoration-v1


controcorrente rispetto al distillato, in modo da potersi riscaldare sempre pi�u dauno stadio al successivo.3) bilancio entalpico nell' evaporatore:FcpF (TBn�1 � TBn) = Phfg (3)dove cpF �e la capacit�a termica della brine, ed ora la di�erenza di temperatura siriferisce al salto termico che subisce la brine passando da uno stadio all'altro.4) trasferimento di calore nel condensatore:WcpW (TWn � TWn+1) = Phfg = UnAn TWn+1 � TWnln(TSn�TWn+1TSn�TWn ) ; (4)dove Un �e il coe�ciente di trasferimento termico nel condensatore n, in Wm2Ks , An �ela super�cie di scambio di calore e TSn �e la temperatura del condensatore n.Le temperature TBn e TSn sono legate dalla relazione:TBn = TSn + �Bn + �Sn (5)dove �Bn e �Sn sono l'innalzamento ebullioscopico ed un certo residuo termico, risul-tato della incapacit�a del liquido di raggiungere l'equilibrio termico con il vapore atemperatura TSn + �Sn.Poich�e PW = cpWhfg ; (TWn � TWn+1) (6)e poiche� cpW (TWn � TWn+1 << hfg; (7)2



�e possibile ridurre le equazioni riportate sopra nel modo seguente:TBn�1 � TBn = PhfgWcp (8)= TWn � TWn+1= UnAnWcp TWn+1 � TWnln(TSn�TWn+1TSn�TWn ) :Ora, l'e�ciensa �, cio�e i kilogrammi di acqua distillata che vengono prodotti da unkilogrammo di vapore iniziale, �e data, in prima apporssimazione, da:� = N PhfgWcp(TB0 � TW1) ; (9)dove N indica il numero totale di stadi dell'impianto MSF. Pertanto,TW1 = TB0 �N PhfgWcp� : (10)Inoltre, TW2 = TW1 � PhfgWcp (11)= TB0 � PhfgWcp (1 + N� );e TB1 = TB0� PhfgWcp : (12)Poiche� TS1 = TB1 � � (13)= TB0 � PhfgWcp � �;3



con � = �B + �S, possiamo scrivere:U1A1Wcp = ln "TS1 � TW2TS1 � TW1 # ; (14)cio�e, U1A1Wcp = �ln241 � �N � �Wcp�Phfg 35 ; (15)dove U1A1Wcp si riferisce al primo stadio. L'assunzione che tutti gli stadi siano ugualicomporta che: TW1 � TA = N(TW1 � TW2) (16)= NPhfgWcpdove TA �e la temperatura dell'acqua di mare in ingresso nell'impianto. SostituendoTW1 nell' eq. (10) ottengo:WcpPhfg = NTB0 � TA  1 + 1�! (17)= N PhfgWcpe pertanto U1A1Wcp = �ln "1� �N 11 � ( ��)(� + 1)# ; (18)dove � = TB0� TA.Dal momento che abbiamo assunto tutti gli stadi uguali:NUAWcp = �Nln "1� �N 11 � ( ��)(� + 1)# : (19)4
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Figure 1: � in funzione di UAWcp , per vari valori del numero totale di stages e per�� = 0:02.Oppure, riarrangiando in funzione di �:� = N(1 � ��)[1� exp(� UAWcp)]1 +N( �� )[1� exp(� UAWcp)] (20)L'eq. (20) e le Fig.1-2 riassumono la dipendenza dell'e�cienza di un processo MSFdalle caratteristiche dell'impianto. � aumenta all'aumentare del numero di stagesed al diminuire del rapporto �� . E' pertanto meglio operare alla temperatura pi�ualta possibile del "brine heater". La scelta del numero totale di stages e dellasuper�cie di scambio di calore �e ovviamente dettata da ragioni di natura economica.Per esempio, alti costi dell'energia e bassi costi di capitale dovrebbero guidare lascelta verso impianti MSF con un alto numero di stages ed elevata super�cie degli5
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Figure 2: � in funzione di UAWcp , per vari valori di �� e per N = 30.scambiatori di calore. Al contrario, se il costo dell'energia �e basso, mentre sonoelevati i costi di capitale, l'impianto tendera' ad essere pi�u compatto, con minornumero di stadi e minore super�cie di scambio.
6



Ottimizzazione del costo dell'impiantoLa realizzazione di un impianto in grado di operare in modo e�ciente richiede sem-pre uno studio dell'ottimizzazione dei costi. In un processo MSF, l'ottimizzazioneconsiste nel minimizzare il costo dell'acqua prodotta, una volta stabilita la capacit�aproduttiva dell'impianto.In generale, i vari contributi al costo �nale di un impianto MSF possono esseredivisi in due categorie:1) quelli che non in
uiscono sulla progettazione dell'impianto.Una volta che la capacit�a dell'impianto e la sua collocazione sono state de�nite, talicontributi dovrebbero essere, per esempio, il costo del terreno, i costi di amminis-trazione, i costi di manutenzione, i costi di distribuzione dell'acqua dissalata.2) quelli che in
uiscono direttamente la progettazione dell'impianto.Per un impianto MSF, questi contributi dovrebbero essere, per esempio, il costo deitubi, il costo dell'energia, il costo della struttura, il costo dei trattamenti chimici.Indichiamo con T il costo totale dell'impianto, in Lire/hr. Possiamo, in primaapprossimazione, supporre di esprimere tale costo come la somma dei tre contributipi�u importanti: il costo della struttura, COS, il costo della super�cie di scambio,COAREA, ed il costo dell'energia, COSTM .T = N � COS +ATot � COAREA+ PTothfg� � COSTM (21)dove ATot e PTot sono la super�cie totale di scambio e la quantit�a totale di acquadissalata prodotta,rispettivamente; COS, COAREA, COSTM sono espressi inLire/stage/hr, e Lire/m2/hr, Lire/kJ, rispettivamente.A questo punto �e bene precisare che nella stima del costo di un componentedell'impianto, il tempo di vita atteso per tale componente �e di primaria importanza,dal momento che di due componenti che hanno lo stesso costo di capitale, quello chedura di pi�u risulta essere pi�u economico.Per minimizzare il costo totale dell'impianto di�erenziamo rispetto alle due vari-abili N ed �, ed eguagliamo a zero:@T@N = COS + @ATot@N � COAREA = 0 (22)7



@T@� = @ATot@� � COAREA� PTothfg�2 � COSTM = 0 (23)Tenendo conto che:ATot = �WcpU Nln "1 � �N 11� �� (� + 1)# ; (24)abbiamo:@ATot@N = �WcpU ln8<:1� 1N� [ ��(� + 1)]9=;� WcpU 8<: 1N� [ ��(� + 1)]� 19=; (25)@ATot@� = NWcpU 1� ��nN h1 � �� (� + 1)i� �o h1� �� (� + 1)i (26)Introduciamo la variabile Z, de�nita come:Z = N� "1 � ��(� + 1)# (27)Sostituendo Z nell'eq.(25) abbiamo:@ATot@N = �WcpU ln�1� 1Z�� WcpU 1Z � 1 (28)L'eq. (22) diventa: ln�1 � 1Z�+ 1Z � 1 = UWcp COSCOAREA (29)De�nendo K1 = UWcp COSCOAREA; (30)8



l'eq. (29) assume la semplice forma:ln�1 � 1Z�+ 1Z � 1 = K1 (31)Sostituendo le eq.(26) e eq.(27) nell'eq.(23) otteniamo:WcpUPTothfg COAREACOSTM  1 � ��! N2Z(Z � 1) = 1 (32)De�nendo K2 = WcpUPTothfg COAREACOSTM  1� ��! ; (33)l'eq. (32) diventa: K2N2 = Z(Z � 1): (34)Risolvendo il sistema delle due eq. (31) e (34), ricaviamo Nopt, �opt e Aopt.Un esempioVogliamo ora proporre un semplice esempio di ottimizzazione del costo di un impiantoMSF, sulla base della formulazione ricavata nel paragrafo precedente. In Tab. 1 ri-portiamo i parametri caratteristici dell'impianto.Consideriamo un impianto con una capacit�a produttiva di 50000 m3/d.Ricordando che W = PTothfgcp�  1 + 1�! ; (35)otteniamo W � 1905250000 kg/hr, avendo supposto � � 10 in questo calcolo. Anche9



Table 1: Valori scelti dei parametri caratteristici dell'impianto.Ptot (m3/d) 50'000� (oC) 5.Tmax (oC) 80.Tmin=Tmare (oC) 25.� (oC) 55.U (kJ/m2/K/hr) 12'200.cp (kJ/kg/K) 4.2hfg (kJ/kg) 2326.costo dell'area del condensatore (Lire/m2) 150'000costo della struttura (Lire/stage) 1'500'000'000tempo di vita dell'impianto (yr) 20giorni operativi dell'impianto (days/yr) 330se � fosse maggiore, ci�o non in
uenzerebbe signi�cativamente il valore di W .COAREA = 150000020� 330 � 24 = 0:95 Lire=m2=hr:Se risolviamo il sistema costituito dalle due equazioni (31) e (34) possiamo ricavare,in prima approssimazione, Nopt, �opt, Aopt, ed in�ne il costo dell'acqua dissalata.Possiamo stimare, in prima approssimazione, il costo dell'acqua dissalata, CW ,infatti: CW = TPtot � 1000 (36)Il costo dell'energia in
uenza notevolmente sia la dimensione dell'impianto che, ovvi-amente, il costo �nale dell'acqua dissalata. In Figura 3 �e stato gra�cato in funzionedel costo dell'energia il numero totale di stadi dell'impianto MSF ed in Figura 4 ilcosto �nale dell'acqua. 10
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Figure 3: Numero di stages in funzione del costo dell'energia.
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Figure 4: Costo dell'acqua dissalata in funzione del costo dell'energia.11


