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            Abstract
          
        

        
          TEvaporator is key component in food, seawater distillation and waste water treatment system, which is basically to concentrate the raw liquid by evaporating the pure water under vacuum condition. The liquid concentration is performed through the membrane, electro-dialysis and evaporation. In this study, only the evaporating type was treated for evaluating the economic analysis with the various operating conditions. The results of this study showed that the performance of the OT-MSF desalination system is increased with decreasing the temperature difference between the neighboring evaporators, which means that the number of evaporators is increased, under the determined design conditions.

        

        
          
            초록
          
        

        
          오폐수처리, 해수담수화 및 식품산업의 경우 증발과정은 필수공정이며, 이는 기본적으로 용액으로부터 용매인 순수한 물성분을 추출하여 점차 용액의 농도를 증가시키는 방식이다. 농축을 위한 방식은 전기투석, 증발식, 막방식 등의 다양한 방법이 사용되고 있으나, 본 연구에서는 여러 산업분야에서 적용되고 있는 증발식을 대상으로 운전방식에 따른 가열열원의 소모량을 이론적으로 분석하고, 이에 근거하여 다단증발식 해수담수화설비의 운전특성을 파악하였다. 본 연구의 결과에 따르면 시스템에서 이용할 수 있는 전체 온도차, 즉 인입해수의 온도와 1단 증발부로 유입되는 해수온도와의 차를 기준으로 증발단의 수를 증가시킬수록 에너지효율이 상승함을 알 수 있었다.
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      1. 서 론
      환경산업에서의 오폐수처리, 선박 및 발전플랜트, 혹은 갈수지역에서의 물공급을 위한 해수담수화(Desalination) 및 식품산업에서의 쥬스, 액상 양념류의 농축을 위해서는 공급되는 원액의 농도를 제어하는 농축기술이 필연적으로 적용된다[1]-[3].

      농축방식은 환경산업 및 식품산업에서는 주로 증발식(Evaporating Type or Thermal Type)이, 그리고 해수담수화산업에서는 1990년대까지는 증발식이 주류였으나 이후 막방식(Membrane Type)의 적용이 대세로 되었다[4][5]. 농축은 기본적으로 용매(Solvent)와 용질(Solute)의 혼합물인 용액(Solution)으로부터 용매만을 추출하여 용액의 농도를 증가시키는 것으로서 상기에서 언급한 산업분야의 경우 대부분 용매는 순수한 물이므로 농축대상은 수용액(Aqueous Solution)이라고 할 수 있다.

      증발식 농축기의 방식을 산업적으로 대규모, 대용량으로 적용하는 분야는 현재까지 해수담수화설비가 독보적이며, 이 분야에서는 농축기라는 용어보다는 증발기(Evaorator)라는 용어를 사용하고 있다. 증발식 해수담수화설비의 형식은 다단플래쉬증발(Multi-stage Flashing Distillation, MSF), 다중효용증발(Multi-effect Distillation, MED) 방식이 적용되고 있으며, MED방식의 경우 에너지효율을 높이기 위해 주로 다단증발기의 최후단 증발기에서 증발된 수증기의 일부를 재압축(Re-compression)하여 첫 번째 단의 가열증기원으로 재사용하는 것이 일반적이며, 증기의 재압축을 위해 열압축기(Thermocom- pressor, TVC)를 사용하는 경우를 MED-TVC 방식, 회전형의 기계식 증기압축기(Mechanical Vapor Com- pressor, MVC)를 사용하는 경우를 MED-MVC 방식이라 한다[6]-[8].

      중동과 같은 물부족지역의 경우 증발식 해수담수화설비(Conventional Thermal Desalination Plant)를 화력발전설비와 연계하여 건설되며, 증발열원으로서 발전설비의 저압터빈(Low  Pressure Turbine)에서 추출한 증기(Extracted Steam)를 소비하기 때문에 단위 담수생산량 대비  에너지소비를 가능한 절약하기 위해 다단증발방식(Multi-stage Evaporating Type)을 적용하고 있다.

      증발기 제1단의 증발온도와 증발단의 총 숫자는 증발기내에서의 증발방식과 증발대상인 공급원수이면서 동시에 최종냉각매체의 역할을 하는 해수의 온도에 의해 결정되는데[9][10], 제1단의 증발온도가 약 110 oC 정도인 MSF 방식에서는 20~24단, 그리고 제1단의 증발온도가 약 70 oC 정도인 MED-TVC 방식에서는 12단까지가 한계이다[11][12]. MSF, MED-TVC, MED- MVC로 대표되는 증발식 해수담수화설비의 각 방식의 운전효율, 특징 및 담수생산을 위한 투입에너지 소비율에 관한 연구는 과거부터 국내외에서 많이 수행되었으나[13]-[21], 저자의 선행연구들에 대한 사전조사에서 해수담수화설비의 설계기준이 될 수 있는 증발형식 및 증발기 단수에 따른 에너지 소비율에 대한 상세한 연구결과는 거의 없다는 사실을 확인하였다. 이는 직렬로 연결되어 운전되는 각 증발단에서 일어나는 해수공급량과 배출량, 증발 및 응축시 일어나는 에너지 수수량에 관한 계산은 해수담수화설비 공급업체의 고유기술에 해당하기 때문인 것으로 추정하고 있다.

      따라서 본 연구에서는 우선 MSF 방식의 해수담수화설비의 기준증발량에 대한 증발기의 단수,  각 단의 증발온도 제어 및 최종냉각수인 해수의 온도에 따라 에너지소모율이 어떻게 변화되는지 이론적인 계산을 수행하였다.

    

    

  
    
      2. MSF 방식 해수담수화설비
      MSF 방식의 해수담수화설비는 1970년대 중동지역을 중심으로 대규모로 건설되어 현재까지 운영되고 있으며, 현재에도 증발식 해수담수화설비에서  무시할 수 없는 시장규모를 점유하고 있다[22][23]. MSF 방식은 관류식(Once Through MSF, OT-MSF)과 재순환식(Brine Recirculation MSF, BR-MSF)으로 분류되는데, 기본적인 증발방식은 동일하나 BR-MSF의 경우 인입해수의 온도를 제어하기 위해 OT-MSF의 증발기를 두 부분으로 분리한 것 외에는 차이가 없기 때문에, 본 연구에서는 OT-MSF를 대상으로 하여 계산을 수행하였으며, 구조는 Fig. 1에 보인 것과 같다.

      
        
        

        Figure 1: 
				
        

        
          Schematic diagram of OT-MSF desalination plant.
        
        

        

      

      OT-MSF 방식의 증발식 해수담수화설비는 펌프로부터 공급되는 해수는 최후단의 증발기 냉각튜브로 공급되며, 이 해수는 각 증발단의 증발부에서 증발된 증기를 냉각, 응축시키고 온도가 상승한 후 다음 단의 냉각튜브로 공급되어 냉각수 역할을 하면서 제1단까지 공급된다. 제1단 증발기에서 빠져나온 해수는 발전용 저압터빈에서 추출된 증기가 공급되는 브라인히터(Brine Heater)에서 제1단의 증발온도, 즉 운전온도보다 높은 온도로 가열되고, 따라서 과열액(Superheated Liquid)의 상태로 제1단 하부로 공급된다. 공급해수는 증발기 하부의 가변형 오리피스(Variable Orifice)를 통해 증발기 내부로 공급되는데 이는 플래싱 증발(Flashing Evapora- tion)이 활발히 일어나도록 해수의 압력을 낮추는 역할을 하며, 오리피스의 유동면적 조절은 일반적으로 플랜트의 시운전 단계에서 수행된다.

      증발기의 하부에서 증발된 수증기는 플래싱 증발시 동반되는 액적(Liquid Droplet)의 제거를 위해 증기의 유동통로 상에 설치된 데미스터(Demister)를 통과한 후 냉각해수가 통과하는 증발기 상부의 튜브표면에서 응축된 후 응축수를 저장하는 트레이(Tray)에 수집되고, 다음 단의 증발기 응축수 트레이를 차례차례로 거친 후 증발기 외부로 배출된다(Cascade 방식).

      마지막 단에서 증발된 증기는 Fig. 2에 보인 것과 같이 최종 응축기(Final Condenser)에서 응축되며, 이 응축기는 시스템 전체의 운전압력을 제어하기 위한 진공유지장치에 연결되어있다. OT- MSF 해수담수화설비는 제1단부터 몇 번째 단까지의 증발기를 제외한 나머지 증발기 전체가 진공을 유지하기 때문에 각 증발기의 하부로 공급되는 해수의 수면은 후단 쪽으로 갈수록 높아지며, 이를 수평으로 유지하기 위한 수면제어(Level Control)를 가변형 오리피스의 유동면적 조절을 통해 수행하는데, 이는 플랜트의 시운전 단계에서 수행된다.

      
        
        

        Figure 2: 
				
        

        
          Schematic diagram of the final condenser for OT-MSF distillation plant.
        
        

        

      

      생산담수의 염도가 200 ppm 정도인 막방식과는 달리 증발식 해수담수화설비의 경우 생산담수의 염도는 10 ppm 이하의 고순도로 유지되며, 증발기의 총 단수는 제1단으로 공급되는 해수의 온도(Top Brine Temperature, TBT)와 최종 냉각수인 해수온도와의 차에 의해 결정된다. 1장에서 언급한 바와 같이 MSF 해수담수화설비는 현재 증발단의 단수를 증가시키기 위해 TBT의 온도를 높이려는 시도가 진행되고 있지만 일반적으로 20단 정도이며, 보수적인 설계관점에서 적도부근의 해수온도 32 oC와 TBT 110 oC를 가정하면, 각 증발단의 포화온도차, 즉 증발온도차는 3~4 oC 정도로 평가할 수 있으나 실제 플랜트의 경우에는  2.8 oC 정도가 일반적이다[24].

    

    

  
    
      3. 다단증발
      액체를 증발시키기 위해서는 과냉액(Sub- cooled Liquid)을 포화온도(Saturated Temperature)까지 상승시키고 상변화를 위한 에너지를 증발이 완료될 때까지 공급해야만 하며, 질량 m kg의 액체를 증발시키기 위한 총에너지 투입량은 다음과 같이 계산된다.

      
        
      

      상기의 식들에서 Qsen은 액체를 포화온도까지 상승시키는데 필요한 열량이며, Qlat는 포화수에서 포화증기로 상변화시키는데 필요한 열량을 의미한다.

      현재 산업계에서 사용되고 있는 대부분의 각종 증발, 증류장치는 증발기의 내부를 진공으로 유지하는데, 이는 가능한 액체의 증발온도를 낮추어  증발에 필요한 투입에너지를 저감시키기 위함이다.

      액체의 경우 증발압력을 낮출수록 포화수의 증발온도가 낮아지고 증발잠열은 포화압력이 낮아질수록 증가하며[25], 따라서 단순히 해수를 증발시키는 경우에는 증발압력을 저하시킬수록 증발을 위해 투입해야 하는 에너지, 즉 증발잠열이 증가하고, 증발된 증기를 응축시키기 위해 공급되는 냉각해수의 양 역시 증가시켜야만 한다.

      하지만 증발방식을 Fig. 1에 보인 것과 같이 다단으로 수행하면 전단의 증발기에서 증발되고 남은 증발용 액체는 후단의 증발기로 공급된다. 이 경우 공급액체의 온도가 후단의 증발압력에 대응하는 포화온도보다 높게 유지하면 액체의 과잉에너지분 만큼 증발하게 되고, 이 과정을 마지막  증발단까지 반복함으로서 제1단에서 증발시키기 위해 가열한 액체를 연속적으로 증발시킬수 있기 때문에 에너지 이용률을 향상시킬 수 있다. 이를 위해서는 후단의 증발기 압력을 전단의 증발기 압력보다 낮게 유지시켜야만 하고, 증발단수를 증가시키기 위해서는 가능한 마지단 단의 증발압력을 낮게 유지시켜야만 한다.

      증발식 해수담수화설비의 제1단부터 마지막 단까지의 운전압력(운전온도), 즉 증발압력(증발온도)은 Fig. 2에 보인 진공유지용 스팀이젝터(Steam Ejector)와 연결된 최종 응축기의 운전압력에 의해 결정되며, 이 응축기는 현재까지 셀엔튜브식(Shell and Tube Type) 열교환기가 적용되고 있기 때문에 2장에서 언급한 바와 같이 해수온도 32 oC와 냉각효율을 고려하면 약 36 oC 정도에서 작동된다.

      OT-MSF 해수담수화설비의 다단플래싱 증발(Multi-stage Flashing Evaporation)의 열원은 증발용 해수자체가 가지고 있는 내부에너지이다. 증발부로 유입되는 해수는 증발기의 작동압력인 포화압력에 대응하는 포화온도보다 높은 온도로 유입되며, 이 온도차에 해당하는 과잉에너지만큼 증발한 후 나머지 해수는 다음 단의 증발단으로 공급된다. 각 증발단에서 증발하는 해수의 양은 다음의 식들로부터 구할 수 있다.

      
        
      

      상식에서 mevaN은 N단 증발기로 공급되는 해수의 질량으로 N-1단으로 공급된 해수의 질량에서 N-1단에서 증발된 해수의 질량을 빼준 값이고 CpN은 각 증발단의 작동온도에 대응하는 해수의 정압비열을 나타내는 것이다. 그리고 TN은 N-1단에서 N단으로 공급되는 해수의 온도, TsN은 N단 증발기의 작동압력, hfgN은 작동압력에 대응하는 포화수의 증발잠열을 나타낸다. 식(4)의T1은 Fig. 1에서 보인 브라인히터에서 가열된 후 제1단의 증발기로 공급되는 해수의 온도로서 전체 시스템의 증발단수를 결정하는 주요한 설계인자이다.

      식(4)~식(8)에서 알 수 있는 바와 같이 OT-MSF 방식의 해수담수화설비의 증발량 계산은 제1단부터 마지막 단까지 순차적인 계산에 의해 결정될 수 있으며, 이에 대해서는 다음의 장에서 설명할 것이다.

    

    

  
    
      4. 계산결과
      본 연구의 대상인 OT-MSF 해수담수화설비의 다단 플레쉬 증발에서는 전단에서 증발되고 남은 농도가 높아진 해수가 인접한 후단으로 공급되기 때문에 농도증가에 따른 비등점의 상승이 발생하나 이 영향은 무시하였으며, 식(4)~식(8)의 계산을 위해서는 온도의 함수로 주어지는 해수의 정압비열을 사용하여야 하나, 공학적 목적상 그 영향이 미미하기 때문에 각 증발단의 온도에 대응하는 포화수의 정압비열을 사용하여 계산을 수행하였다.

      증발단수의 증가에 따른 OT-MSF의 가열량 및 철수생산량을 비교하기 위해 (a) 해수의 공급량은 100 Ton/hr, (b) 첫 단의 증발온도는 110 oC, (c)  증발된 증기는 100 % 응축, (d) 증발단의 온도차는 2 oC, 3 oC, (e) 인입해수의 온도는 32 oC로 가정하였으며, 증발단이 1개인 경우부터 순차적으로 증발단의 개수를 증가시키면서 수행하였다.

      제1단으로 공급되는 해수의 온도를 112 oC, 그리고 Final Condenser의 운전온도 36 oC로 결정한 상태에서 증발단간의 온도차가 약 2 oC로 가정하면(최종 증발단은 약 40 oC) 36단의 증발단(CASE1)이 설치되고, 증발단간 온도차가 약 2.5 oC인 경우에는 30단(CASE2), 그리고 증발단간 온도차가 약 3 oC인 경우에는 24단(CASE3)의 증발단을 설치할 수 있다.

      공급해수는 냉각수의 역할을 동시에 수행하기 때문에 32 oC로 공급된 해수는 각 단에서의 증발증기의 응축과정을 통해 온도가 점차 상승된 후에 Brine Heater에서 첫단의 운전온도보다 증발단간의 온도차만큼 높은 온도까지 가열된 후 첫 번째 단으로 공급된다.

      Table 1은 CASE1(36단), CASE2(30단), CASE3(24단)의 계산결과 중에서 CASE1을 예로 보인 것으로서, 32 oC로 공급되는 해수는 마지막 증발단부터 첫 번째 단을 통과하는 동안 각 단에서의 증발증기를 100 % 응축시킨다는 가정하에 식(1)을 이용하여 냉각해수의 온도상승량을 계산하면 평균적으로 증발단을 통과할 때 약 2 oC 정도 상승함을 알 수 있다. 첫 번째단에서 최종적으로 99.6 oC까지 상승한 냉각해수는 증발해수로 사용되기 위해 Brine Heater로 공급되고 112 oC까지 온도를 상승시켜야 하며, 이를 위해  약 5226 MJ/hr의 열량을 공급하여야만 한다.

      
        Table 1: 
				
        

        
          Calculation results of CASE1
        
        

      

      
        
          	STAGE
          	1
          	2
          	3
          	4
          	5
          	6
          	7
          	8
          	9
          	10
          	11
          	12
        

        
          	C.S.W.F.R
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
        

        
          	C.S.W.T
          	99.6
          	97.6
          	95.6
          	93.6
          	91.6
          	89.6
          	87.7
          	85.7
          	83.8
          	81.8
          	79.9
          	78.0
        

        
          	O.T
          	110.0
          	108.0
          	106.0
          	104.0
          	102.0
          	100.0
          	98.0
          	96.0
          	94.0
          	92.0
          	90.0
          	88.0
        

        
          	B.W.T
          	112.0
          	110.0
          	108.0
          	106.0
          	104.0
          	102.0
          	100.0
          	98.0
          	96.0
          	94.0
          	92.0
          	90.0
        

        
          	B.F.R
          	100.0
          	99.62
          	99.25
          	98.88
          	98.51
          	98.14
          	97.77
          	97.41
          	97.05
          	96.69
          	96.33
          	95.98
        

        
          	B.E.Q
          	0.377
          	0.375
          	0.373
          	0.370
          	0.368
          	0.366
          	0.363
          	0.361
          	0.359
          	0.357
          	0.355
          	0.353
        

        
          	B.E.P
          	0.377
          	0.376
          	0.375
          	0.374
          	0.374
          	0.373
          	0.372
          	0.371
          	0.370
          	0.369
          	0.368
          	0.367
        

        
          	H.E.B
          	5226
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
        

      

      

      
        

        

      

      
        
          	13
          	14
          	15
          	16
          	17
          	18
          	19
          	20
          	21
          	22
          	23
          	24
          	25
        

        
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
        

        
          	76.0
          	74.1
          	72.2
          	70.3
          	68.4
          	66.6
          	64.7
          	62.8
          	60.9
          	59.1
          	57.2
          	55.4
          	53.5
        

        
          	86.0
          	84.0
          	82.0
          	80.0
          	78.0
          	76.0
          	74.0
          	72.0
          	70.0
          	68.0
          	66.0
          	64.0
          	62.0
        

        
          	88.0
          	86.0
          	84.0
          	82.0
          	80.0
          	78.0
          	76.0
          	74.0
          	72.0
          	70.0
          	68.0
          	66.0
          	64.0
        

        
          	95.62
          	95.27
          	94.93
          	94.58
          	94.23
          	93.89
          	93.55
          	93.21
          	92.88
          	92.54
          	92.21
          	91.88
          	91.55
        

        
          	0.350
          	0.348
          	0.346
          	0.344
          	0.342
          	0.340
          	0.338
          	0.336
          	0.334
          	0.332
          	0.330
          	0.329
          	0.327
        

        
          	0.366
          	0.366
          	0.365
          	0.364
          	0.363
          	0.362
          	0.361
          	0.361
          	0.360
          	0.359
          	0.358
          	0.358
          	0.357
        

        
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
        

      

      

      
        

        

      

      
        
          	26
          	27
          	28
          	29
          	30
          	31
          	32
          	33
          	34
          	35
          	36
          	Unit
        

        
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	100.0
          	
            Ton/hr
          
        

        
          	51.7
          	49.9
          	48.1
          	46.3
          	44.5
          	42.7
          	40.9
          	39.1
          	37.3
          	35.5
          	33.8
          	
            oC
          
        

        
          	60.0
          	58.0
          	56.0
          	54.0
          	52.0
          	50.0
          	48.0
          	46.0
          	44.0
          	42.0
          	40.0
          	
            oC
          
        

        
          	62.0
          	60.0
          	58.0
          	56.0
          	54.0
          	52.0
          	50.0
          	48.0
          	46.0
          	44.0
          	42.0
          	
            oC
          
        

        
          	91.23
          	90.90
          	90.58
          	90.26
          	89.94
          	89.62
          	89.30
          	88.99
          	88.68
          	88.37
          	88.06
          	
            Ton/hr
          
        

        
          	0.325
          	0.323
          	0.321
          	0.319
          	0.318
          	0.316
          	0.314
          	0.312
          	0.311
          	0.309
          	0.307
          	
            Ton/hr
          
        

        
          	0.356
          	0.355
          	0.355
          	0.354
          	0.353
          	0.352
          	0.352
          	0.351
          	0.350
          	0.350
          	0.349
          	
            %
          
        

        
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	--
          	
            MJ/hr
          
        

      

      
        
          * C.S.W.F.R : Cooling seawater flowrate
          * C.S.W.T : Cooling seawater temperature

          * O.T : Operating temperature of an evaporator

          * B.W.T : Brine inlet temperature into an evaporator

          * B.F.R : Brine inlet flowrate into an evaporator

          * B.E.Q : Brine evaporating quantity

          * B.E.P : Brine evaporating percentage

          * H.E.B : Heating energy for brine

        

      

      

      식(4)~식(8)을 이용하여 각 단에서의 증발량을 계산하면 평균적으로 공급되는 증발해수의 약 0.35 %가 증발하며, 시간당 총 12.25 Ton, 즉 공급해수의 12.25 %를 담수로 변환시킨다. 따라서 증발단간 온도차가 2 oC의 CASE1(36단)의 경우 담수 1 Ton/hr을 생산하기 위해 필요한 가열열원은 426.6 MJ/hr으로 평가된다.

      CASE2와 CASE3의 경우에도 Table1에 보인 것과 동일한 계산을 수행하였으며, Table 2는 각 CASE별 계산결과를 비교한 것으로서 해수의 인입온도와 첫 번째 증발단의 운전온도 및 제1단으로의 공급해수의 온도를 동일하게 유지하는 설계조건에서는 증발단간의 운전온도의 차를 적게 유지하면, 즉 증발단의 설치댓수를 증가시키면 담수생산량이 증가함과 동시에 담수생산을 위해 투입해야하는 가열에너지도 감소하므로 담수생산비용 측면에서는 경제적임을 알 수 있다. Fig. 3은 Table 2의 계산결과를 비교한 것으로서 증발단의 개수가 가장 적은 CASE3 대비 증발단을 25 % 증가시키는 경우 담수생산량 및 투입에너지 측면에서 플랜트 수명기간 동안 년간 약 5 % 정도의 경제성을 확보할 수 있음을 알 수 있다. 

      
        Table 2: 
				
        

        
          Comparison of the calculation results of CASE1, CASE2, and CASE3
        
        

      

      
        
          	CASE
          	CASE1
          	CASE2
          	CASE3
        

        
          	Stage (--)
          	36
          	30
          	24
        

        
          	Average brine temperature increase in each stage (oC)
          	2.11
          	2.4
          	2.82
        

        
          	Average evaporating quantity in each stage (Ton/hr)
          	0.34
          	0.41
          	0.51
        

        
          	Total produced freshwater (Ton/hr)
          	12.25
          	12.19
          	12.01
        

        
          	Average heating energy for producing unit fresh water (MJ/hr•Ton)
          	426.6
          	440.03
          	463.86
        

      

      

      
        
        

        Figure 3: 
				
        

        
          Producted fresh water and required thermal energy by the stage number
        
        

        

      

    

    

  
    
      5. 결 론
      본 연구에서는 OT-MSF 해수담화설비의 경제적인 설계조건을 파악하기 위해 수행되었으며, 해수의 유입온도와 첫 번째 증발단의 운전온도가 결정된 경우 증발단의 설치갯수에 따른 담수생산량의 변화 및 담수생산을 위해 투입해야 하는 열에너지 소비량을 비교하였다.

      본 연구결과를 요약하면,

      (1) 증발단간의 온도차를 증가시킬수록, 즉 증발단의 갯수를 감소시키면 각 증발단에서의 증발량 및 냉각해수의 온도가 상승한다. 즉 이는 증발기의 설치 댓수는 감소하지만 각 증발기의 크기가 커져야 함을 의미한다.

      (2) 담수생산량은 소폭 증가하지만 의미있는 증가량이라고는 할 수 없다.

      (3) 역으로, 증발단간의 온도차를 감소시킬수록, 즉 증발단의 갯수를 증가시키면 각 증발단에서의 증발량 및 냉각해수의 온도가 감소한다. 즉 이는 증발기의 설치 댓수는 증가하지만 각 증발기의 크기는 적어짐을 의미한다.

      (4) 본 연구의 목적인 담수생산량 대비 가열열원의 공급량은 증발단간의 증발단간의 온도차를 감소시켜 증발단의 갯수를 증가시키면 동일한 담수생산량 대비 에너지소모량이 감소하게 된다. Fig. 4에서 알 수 있듯이 CASE1과 CASE2, CASE3의 계산결과를 비교하면 증발단간의 온도차를 1 oC 감소시키면, 해수증발을 위한 가열에너지는 약 9.3 % 정도 감소한다.

      뿐만 아니라 첫 번째의 증발단으로 공급하는 해수의 온도, 즉 Brine Heater에서 증발기로 공급하는 해수온도의 변화에 따른 담수생산량 및 에너지 소비율에 대한 연구도 진행되어야 하지만 이는 후속연구를 통해 수행할 예정이며,    본 연구의 결과는 증발식 농축기의 운전방식에 따른 에너지소모율의 비교분석을 통해 가장 경제적인 증발기를 설계하기 위한 기준점을 제공하는 역할을 할 것으로 기대된다.
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