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RESUMEN

En los dltimos afios ha aumentado la demanda de equipos de refrigeracion por absorcién de
pequefia potencia con accionamiento térmico a baja temperatura. El desarrollo de estos equipos
requiere altas prestaciones en los procesos de transferencia de calor y de materia en los
componentes mas criticos: absorbedor, generador y rectificador. Este trabajo forma parte del
proyecto de investigacion “Desarrollo de componentes avanzados para el disefio y fabricacion de
maquinas de refrigeracion por absorcion con NHs-H,O de pequefia potencia y activacion térmica
a baja temperatura”, coordinado por el Centro de Innovacion Tecnol6gica CREVER de la URV y
subvencionado por el Plan Nacional de I1&D del Ministerio de Ciencia y Tecnologia.

Esta tesis estd dedicada al estudio tedrico-experimental del proceso de absorcién en burbujas en
un intercambiador de calor de placas utilizando la mezcla amoniaco-agua. En primer lugar se ha
desarrollado un modelo de un absorbedor de burbujas unidimensional basado en la discretizacién
de un intercambiador de placas corrugadas de tres canales, en cuyo canal central tiene lugar la
absorcién. La formulacion matematica del modelo se basa en los balances de materia y energia
para cada volumen de control, las ecuaciones de transferencia de calor y masa, asi como
consideraciones de equilibrio. Los coeficientes de transferencia y otros parametros fisicos del
modelo han sido estimados a partir de correlaciones empiricas de la bibliografia. La simulacion
proporciona, entre otros resultados, los perfiles longitudinales de la temperatura, concentracion de
la disolucion y caudal masico de cada corriente, el flujo de vapor absorbido y la carga térmica del
absorbedor. Ademas se realiza una comparacion de las predicciones del modelo con los obtenidos
para la mezcla NH3-LiNOs. El interés de esta mezcla es que su uso no requiere la rectificacion de
los vapores después del generador y permite asimismo reducir la temperatura de la fuente de calor
de accionamiento.

Para llevar a cabo el estudio experimental se ha disefiado y construido un banco de ensayos que
permite caracterizar el absorbedor en distintas condiciones de operacion y configuraciones de
flujo, y generar una base de datos experimentales. Los ensayos fueron realizados en un
intercambiador de placas corrugadas tipo L, Alfa Laval modelo NB51, de tres canales. Las
condiciones de los ensayos son: presion del absorbedor de unos 2 bar, temperatura de absorcién
entre 32.4 y 38.4°C, concentraciones masicas en NHzde la solucion a la entrada entre 29 y 33%, y
diferentes condiciones térmicas de la solucion a la entrada. Los resultados obtenidos en las
distintas experiencias para el flujo de absorcién se sitlian entre 0.002 y 0.007 kg/m® s, el
coeficiente de transferencia de calor de la solucion entre 2.7 y 6.8 kW/m* K, la carga térmica del
absorbedor entre 0.46 y 1.32 kW, y la eficiencia masica del absorbedor entre 0.30 y 0.62.

La base de datos experimentales obtenida ha permitido establecer la capacidad predictiva del
modelo elaborado. A pesar de su simplicidad, el modelo es capaz de interpretar correctamente la
influencia de las distintas variables sobre los parametros de eficacia del absorbedor, si bien las
desviaciones en los resultados para el flujo de absorcion y la carga térmica del absorbedor pueden
llegar al 50%. La capacidad predictiva del modelo podra mejorarse si se adoptan correlaciones
para los coeficientes de transferencia, especificas al fluido de trabajo y de configuracion de flujos.

Basandose en los datos experimentales del coeficiente de transferencia de calor y del flujo de
absorcion obtenidos en el presente trabajo, se ha realizado el disefio preliminar de un absorbedor
de burbujas utilizando un intercambiador de placas para un equipo de refrigeracion por absorcion
de NH3'H20 de 6 kW.






SUMMARY

The interest in low capacity absorption chillers driven by low temperature heat sources
has increased in the last years. The development of these machines requires high
efficiencies of heat and mass transfer processes taking place in the main components,
namely, the absorber, generator, and rectifier. This work was carried out in the
framework of a research project entitled “Development of advanced component for the
design and manufacturing of low capacity absorption refrigeration machines with NHs-
H.0O”, funded by the Spanish Ministry of Science and Technology.

The subject of this thesis deals with a theoretical and experimental study of the bubble
absorption process in a plate heat exchanger using the working fluid ammonia-water. A
one-dimensional model of a bubble absorber was developed, based on the discretization
of a corrugated plate heat exchanger of three channels, where absorption takes place in
the central one. The mathematical formulation is based on heat and mass balances, heat
and mass transfer equations, as well as equilibrium conditions for each control volume.
Heat and mass transfer coefficients and other physical parameters of the model were
estimated from empirical correlations available in the open literature. The results provide
mainly longitudinal profiles of temperature, concentration and flow rate of each stream,
vapor absorption rate, and absorber thermal load. Besides, a comparison of the model
predictions was performed for the working fluid NH3-LiNO3, which permits to eliminate
rectification in the absorption machine and decrease the heat source temperature.

An experimental test bench was layout and set-up to characterize the real behavior of the
absorber at different operating conditions and flow configurations, and to generate an
experimental database of the absorption process. Experiments were carried out using a
corrugated plate heat exchanger with three channels (model NB51, type L), provided by
Alfa Laval. The operating conditions considered were: absorber pressure about 2 bar,
absorption temperature range from 32.4 to 38.4 °C, inlet solution mass concentration
from 29 to 33 %, and different temperatures of the solution entering the absorber. The
results achieved for the absorption flux were in the range 0.002 - 0.007 kg/m? s, the
solution heat transfer coefficient varied between 2.7 and 6.8 kW/m? K, the absorber
thermal load from 0.46 to 1.32 kW, while the absorber mass efficiency was in the range
0.30 - 0.62.

The experimental data were used to evaluate the predictive capacity of the theoretical
model developed. In spite of its simplicity, the model is able to well interpret the effect of
the different operation variables on the absorber performance parameters; though the
deviation in the results for absorption flux and absorber thermal load can reach 50%. The
predictive capacity of the model can be improved if the correlations used for heat and
mass transfer coefficients are specific for the working fluid and flow configuration.

Using the experimental data achieved in this work for heat transfer coefficient and
absorption flux, a preliminary thermal design of a bubble absorber with a plate heat
exchanger was performed for a 6 kW ammonia-water absorption chiller.
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Capitulo 1. Introduccion, justificacion y objetivos

1.1 INTRODUCCION

El actual escenario energético y medioambiental estd potenciando los sistemas de
absorcidn para aire acondicionado y refrigeracion frente a los sistemas convencionales
de compresion de vapor que utilizan energia eléctrica para su accionamiento. Ademas
de utilizar refrigerantes naturales, el uso de estos sistemas representa un ahorro de
energia primaria y de emisiones, en el caso en que utilicen para su activacion energia
térmica residual o solar. Se trata pues de una tecnologia que puede contribuir a la
reduccion el consumo energético y poder cumplir con los compromisos
medioambientales de la Cumbre de Kioto, especialmente en la reduccion de las
emisiones de dioxido de carbono.

Los fluidos de trabajo de los equipos de absorcidén convencionales son las mezclas
agua-bromuro de litio (H,O-LiBr) y amoniaco-agua (NH3-H,0). Los equipos de H,O-
LiBr en su mayoria son enfriadoras de agua para aplicaciones de aire acondicionado,
mientras el NH3-H,O es la mezcla tipica utilizada en plantas de refrigeracion industrial.
Las limitaciones tecnologicas actuales de estos equipos tienen que ver con las
propiedades de estos fluidos. Asi, en el caso del H,O-LiBr la corrosion y cristalizacion
de las disoluciones salinas limitan las temperaturas de operacién del ciclo de absorcion:
inferior a 130 °C, por lo que respecta a la alta temperatura, superior a 5 °C en cuanto a la
baja temperatura, y niveles de temperatura de unos 35 °C para la disipacion de calor, lo
que obliga al uso de agua de torre de refrigeracion. Por su parte, los sistemas con
amoniaco-agua ademas del problema de la toxicidad del amoniaco, operan a presiones
elevadas y requieren procesos de purificacion en la separacion del amoniaco por su
reducida volatilidad relativa con la consiguiente reduccion del COP y aumento de
complejidad del sistema. Sin embargo esta mezcla es apta para operar a temperaturas

por debajo de cero grados.

Los equipos de absorcidon para climatizacién se pueden clasificar en tres grupos

segun el tipo de energia térmica de activacion utilizada (Bourouis et al., 2005a):

En la climatizacién a gas, la energia procede de la combustion generalmente del gas
natural o de los gases licuados LPG (propano o butano). Al disponer de una fuente
térmica a temperatura elevada, las enfriadoras de H,O-LiBr son de Ilama directa,
operan mediante ciclos doble efecto con valores de COP entre 1 y 1.3, y potencias a

partir de 200 kW. En el caso de las enfriadoras de amoniaco-agua, la gama de los
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equipos comerciales de llama directa se reduce a unidades modulares de unos 18 kW
para ciclos de simple efecto con COP de 0.5 como maximo y condensados por aire.
Dentro de este grupo, los nuevos desarrollos tienen como objetivo no solo mejorar el
COP mediante ciclos avanzados (triple efecto en el caso de H,O-LiBr, o GAX en el de
NH3-H,0) sino también reducir el tamafio y extender la gama de equipos al sector
residencial y comercial con equipos de pequefia potencia e incorporando la posibilidad

de condensacion por aire y funcionar también como bomba de calor.

La climatizacion con calor residual procedente de sistemas de cogeneracion tuvo una
amplia implantacion en Espafia en la década de los noventa, debido al auge de la
cogeneracion en el sector servicios (hospitales, hoteles, etc.). Los equipos de absorcion
suelen ser enfriadoras de H,O-LiBr de simple efecto accionados con agua caliente a
temperaturas de unos 90 °C o vapor de baja, y de gran capacidad. La reciente aparicion
en el mercado de equipos de microcogeneracion (turbinas de gas y motores alternativos)
en la gama de 30 a 100 kW de potencia ha ampliado notablemente el mercado de los
equipos de climatizacion de pequefia potencia. Los nuevos desarrollos de equipos de
absorcidn aparecidos en este sector, van a permitir no solo mejorar el COP con ciclos de
doble efecto activados directamente con los gases de escape, sino también con sistemas
dotados con activacion dual (gases calientes y llama directa) o bien equipos con

activacion termica a dos niveles de temperatura.

Por lo que respecta a los equipos de absorcion para la climatizacion con energia
solar térmica, éstos suelen ser enfriadoras de H,O-LiBr de simple efecto accionadas con
agua caliente a temperaturas inferiores a 90 °C y condensadas con agua de torre. Estos
equipos solian también utilizarse en los sistemas de cogeneracion. Algunos de ellos
pueden incluso incorporar bombas de burbujas accionadas térmicamente para la
circulacion de la solucion con la consiguiente reduccion del consumo de energia
eléctrica. Los objetivos perseguidos con los nuevos desarrollos tienen que ver por un
lado con la reduccién del nivel térmico requerido de la energia de activacion, con la
disipacién del calor mediante el aire en lugar de requerir agua, con la activacion a varios
niveles de temperatura para conseguir un mejor aprovechamiento de los recursos

energéticos etc.

Las aplicaciones frigorificas son el otro de campo de aplicacion en que la tecnologia
de refrigeracion por absorcion sigue siendo interesante y competitiva frente a la de

compresion en determinadas aplicaciones. En este caso la mezcla NH3-H,O es la tnica

Estudio del proceso de absorcion con NHz-H,0 en intercambiadores de placas 1.2



Capitulo 1. Introduccion, justificacion y objetivos

opcidn existente para produccion de frio hasta temperaturas de —60 °C y en un amplio
intervalo de potencias desde 250 kW hasta megavatios. En los ultimos afios la
implantacion de los sistemas de cogeneracion con turbinas y motores de gas en sectores
industriales como el agroalimentario, petroquimico y farmacéutico, ha favorecido la
utilizacién de este tipo de plantas que utilizan el calor residual para su activacion.
Normalmente, estas plantas se disefian y construyen a medida para cada aplicacion
especifica.

En la ultima década, el desarrollo de esta tecnologia en Espafia ha sido muy
importante, en la mayoria de casos formando parte de plantas industriales de
cogeneracion de mas de 500 kW, para la produccion de electricidad, calor y frio. Este
desarrollo tecnologico a nivel europeo se ha realizado gracias a los programas europeos
de 1&D JOULE y de demostracion THERMIE (Plan de trabajo 1&D, 2003). Como
resultado existen varias empresas europeas, entre las que se encuentran algunas
espafolas, desarrollando actividades en este ambito tecnoldgico, tanto a nivel de

fabricacion como de ingenieria

En este campo de aplicaciones frigorificas no hay que olvidar la existencia de los
frigorificos y congeladores de pequefia potencia, entre 50 y 250 W, que utilizan la
mezcla amoniaco-agua junto con un gas inerte, usualmente hidrégeno, en un ciclo
denominado de absorcion-difusion. Estos equipos estan accionados por el calor de
combustién de gases licuados LPG (butano o propano) y se utilizan en aquellos lugares
en que la red eléctrica no esta disponible. También se utilizan estos tipos de frigorificos
en las habitaciones de los hoteles por su insonoridad, en cuyo caso el calor de

accionamiento se produce en una resistencia eléctrica.

1.2 SISTEMAS DE ABSORCION DE AMONIACO-AGUA DE PEQUENA
POTENCIA ACTIVADOS A BAJA TEMPERATURA

El mercado actual de la refrigeracion por absorcion de NH3-H,O comprende plantas
industriales de produccion de frio de potencias en torno a 1 MW, asi como enfriadoras
de agua de absorcion para aire acondicionado de pequefia potencia y llama directa que
utilizan combustibles como gas natural, propano o butano. El sector de la alimentacion
presenta una gran demanda de refrigeracion a temperaturas entre 0 y —-10 °C para

camaras de refrigeracion y produccién de hielo. Este sector industrial se caracteriza
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también por disponer de calor residual a temperaturas por debajo de los 100 °C. Por lo
tanto, estas necesidades de refrigeracion podrian ser cubiertas por equipos de absorcion
activados con los residuos térmicos. Otros sectores en que existe un potencial para este
tipo de equipos son los sectores comercial y residencial, e incluso el sector del
transporte, para cubrir la demanda creciente de aire acondicionado y refrigeracion, en
que es posible el accionamiento mediante calor residual de los nuevos desarrollos

tecnoldgicos de micro cogeneracién, o de energia solar térmica.

A pesar del interes y la potencialidad de los sistemas de refrigeracion de absorcion de
10 a 150 kW y accionamiento con fuentes de calor a baja temperatura, todavia no
existen en el mercado equipos de estas caracteristicas. Estos nuevos equipos seran el

resultado de una serie de mejoras que de forma resumida tienen que ver con:

a) Desarrollo de componentes avanzados y elevadas prestaciones. Para que un ciclo de

refrigeracion por absorcion de simple etapa, se pueda activar con fuentes de calor de
bajo nivel térmico es necesario disponer de componentes térmicos que aseguren una

elevada eficiencia en la transferencia de calor y de materia.

b) Mejora del sistema de separacion del agua. Una de las mayores desventajas de las
mezclas de NH3-H,O es la necesidad de la rectificacion para separar el agua de los
vapores de amoniaco provenientes del generador, debido a la escasa volatilidad
relativa de dichos dos fluidos (Fernandez Seara et al., 2002; Bogart, 1981). Esta
rectificacion es indispensable, ya que la presencia del agua en el evaporador reduce
su capacidad frigorifica. Esta purificacion requiere la disipacion de energia térmica y
de equipo adicional de gran volumen, que puede llegar a ser considerable conforme
se incremente la temperatura de generacién o cuando se requieren temperaturas de
evaporacion muy bajas (-10 a -20 °C) para aplicaciones de refrigeracion.

1.2.1 Desarrollos de sistemas avanzados de refrigeracion por absorcion en el
CREVER

Durante los ultimos afios se ha venido desarrollando en el Centro de Innovacion
Tecnolégica CREVER una linea de investigacion para el desarrollo tecnolégico de
equipos de refrigeracion de absorcion de pequefia potencia con amoniaco como
refrigerante. A continuacion se describen brevemente los diversos proyectos que se han

venido realizando.
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1.2.1.1 Utilizacion de intercambiadores de calor de placas en absorbedores y

generadores

Los nuevos desarrollos de intercambiadores compactos, como los de placas
termosoldadas, estan en sintonia con las dos necesidades apuntadas de los equipos de
absorcion: intensificacion de los procesos y excelente eficiencia térmica. Asi ya en la
actualidad los fabricantes de equipos de absorcion incorporan en la mayoria de nuevos
disefios de NH3-H,O intercambiadores de placas tanto para el evaporador como el
condensador, aprovechando de esta forma la experiencia adquirida en los equipos de
refrigeracion de compresion mecéanica de amoniaco. Sin embargo, debido al total
desconocimiento sobre los métodos de célculo y los resultados que se pueden conseguir,
la utilizacion de intercambiadores compactos no se ha extendido a los otros

componentes mas importantes del ciclo de absorcion: absorbedor y generador.

En este contexto, en el periodo 2002-06 se ha desarrollado en CREVER el proyecto
de investigacion titulado “Desarrollo de componentes avanzados para el disefio y
fabricacién de maquinas de refrigeracion por absorcion con NH3-H,O de pequefia
potencia y activacion térmica a baja temperatura” financiado por el Plan Nacional de
I&D, dentro del Programa de Disefio y Produccion Industrial (Ref. DPI 2002-04536).
Este proyecto, en el que intervino también la Universidad de Vigo, tiene como objetivo
estudiar de forma teorica y experimental los procesos de transferencia de calor y masa
en los componentes claves de un equipo de absorcién (absorbedor, generador,
rectificador y columna de destilacion) utilizando en todos los casos intercambiadores de
calor compactos o superficies de intercambio avanzadas. Esta tesis doctoral se realizd

en el marco de este proyecto.

1.2.1.2 Sistemas de absorcion basados en mezclas NH3-H,O-hidroxidos

La adicion de hidroxidos a la mezcla NH3-H,O permite reducir la temperatura de
activacion de los sistemas de refrigeracion por absorcion posibilitando el empleo de
fuentes de calor como la energia solar térmica a baja temperatura que dificilmente
puede emplearse con dicha mezcla para temperaturas de evaporacion relativamente
bajas. El incremento de la concentracion de los iones hidroxilo (OH-) por la disociacion
completa de los hidréxidos en solucién provoca un desplazamiento del equilibrio

quimico por efecto del ion comun hacia una separacién mas efectiva del amoniaco de la
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solucion amoniaco-agua lo que se traduce en una temperatura y un consumo de energia

térmica de activacién mas bajo (Bourouis et al., 2006).

El objetivo del proyecto titulado “Nuevos sistemas de refrigeracion por absorcion
basados en mezclas amoniaco-agua-hidrdxidos y accionados con energia solar térmica
o calor residual” financiado por el Plan Nacional de 1&D dentro del Programa de
Disefio y Produccion Industrial (Ref. DPI 2003-04752) que se esta realizando en el
CREVER es ampliar el conocimiento en este tipo de mezclas NH3-H,O-hidroxidos, y de
los sistemas de separacién de hidroxidos mas adecuados con vistas a establecer la
viabilidad tecnolégica de los sistemas de refrigeracion por absorcién basados en la

utilizacidn de estas mezclas y aptos para ser activados térmicamente a baja temperatura.

Los primeros resultados confirman que el uso de mezclas amoniaco-agua-hidroxido
es muy atractivo incluso en el caso de que el sistema de separacion del hidroxido sea
parcial, puesto que el COP es todavia considerablemente superior al que se obtiene con
una mezcla convencional de NH3-H,O. La temperatura del generador con las mezclas
NH3-H,O-NaOH se reduce de forma notable respecto al sistema convencional de NH3-
H,O con lo que seria posible operar a temperaturas por debajo de 0 °C con temperaturas
de activacion de tan solo unos 70 °C, propias de sistemas solares térmicos de bajo coste

a baja-media temperatura.

1.2.1.3 Adicion de agua a la mezcla NH3-LiNO; en refrigeracion solar por

absorcién

La utilizacién de la sal de nitrato de litio como una alternativa al agua como
absorbente para el amoniaco fue propuesta por Gensch (1937) para eliminar el proceso
de rectificacién de los vapores de amoniaco. Ademas de esta ventaja, para bajas
temperaturas de evaporacion, esta mezcla permite operar a temperaturas de generacion
por debajo de las que requiere la mezcla NH3-H,O. Existen estudios realizados por
diversos autores sobre ciclos de absorcidon operados con fuentes de energia térmica de
baja temperatura. En dichos trabajos se estudiaron sistemas de simple efecto asi como
de doble etapa 0 medio efecto.

La utilizacion de la energia solar térmica para sistemas de absorcion de simple efecto

que produzcan frio a bajas temperaturas (0 a —20 °C) requiere de una tecnologia solar
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eficiente que proporcione una fuente de calor entre 80 y 120 °C. Existen actualmente
captadores solares del tipo de tubos de vacio con tubos de calor, o bien del tipo de
concentradores sin seguimiento tipo CPC (Compound Parabolic Concentrator), con
eficacias adecuadas a estas temperaturas. Los sistemas de refrigeracion por absorcion de

medio-efecto pueden ser accionados por captadores solares planos.

Sin embargo, esta mezcla no carece de desventajas, ya que presenta el riesgo de
cristalizacion a concentraciones inferiores al 30% en peso de amoniaco, y muy
especialmente, una gran viscosidad que afecta negativamente a los procesos de
transferencia de masa y calor en el generador y el absorbedor. De los trabajos
experimentales de la bibliografia con la mezcla amoniaco-nitrato de litio se concluye
que la ventaja termodindmica de operar a menores temperaturas de generacion se puede
perder por su alta viscosidad, que limita los procesos de transferencia de masa y calor en
el generador y el absorbedor. Esto se demuestra con los bajos coeficientes de
transferencia de calor y altas relaciones de caudal, lo cual requiere entonces mayores
areas de transferencia de calor y masa que podria anular el beneficio de no requerir
rectificacion. Seria de interés entonces reducir la viscosidad de esta mezcla a través de
la adicién de agua con el fin de reducir la viscosidad, cuidando de no crear un problema
de requerir de rectificacion de vapores.

En un nuevo proyecto de investigacion del CREVER titulado “Mejora de las
propiedades termofisicas y de los fendmenos de transporte en intercambiadores de
placas mediante la adicion de agua a la mezcla NH3-LiNO;3 en refrigeracion solar por
absorcion™, financiado por el Plan Nacional de I&D dentro del Programa de Energia
(Ref. ENE2005-03346), se propone el uso del agua y el nitrato de litio como
absorbentes en mezclas ternarias de amoniaco, variando la concentracion con el fin de

optimizar la solucion ternaria para una aplicacion especifica.

1.3 PROCESO DE ABSORCION EN EL ABSORBEDOR

Uno de los componentes mas importantes de estas maquinas de absorcion es el
absorbedor, ya que su funcionamiento afecta directamente al sistema global (Selim y
Elsayed, 1999). El disefio de los absorbedores es un punto critico, originado por la
complejidad de los procesos de transferencia de masa y calor. Un intercambio de calor
eficiente en el absorbedor depende principalmente de un excelente mezclado entre el
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vapor y la solucion de trabajo y del maximo area de contacto entre la pared del

intercambiador y la solucion.

El aumento de la eficiencia en el absorbedor puede ser logrado aplicando diferentes
técnicas. Una de ellas estd asociada al incremento de la turbulencia por medio de
corrugaciones en las paredes del intercambiador de calor o modificando la geometria,
(Merril et al., 1995; Isshiki y Ogawa, 1996); también puede conseguirse mediante la
utilizacion de aditivos que disminuyan la tension superficial de la solucion (efecto
Marangoni) provocando un movimiento del seno del liquido hacia la superficie y
viceversa (Gustafsson et al., 1996; Hijara y Sato, 1992, etc.), o bien mediante la adicion
de nano particulas en la solucion para mejorar la conductividad térmica de la solucién
(Kang et al., 2000; Daiguiji et al, 1997).

1.3.1 Clasificacién de los absorbedores

Los absorbedores se clasifican atendiendo a la trayectoria continua o discontinua de
las fases liquida y de vapor; asi, se pueden encontrar absorbedores con fase liquida y
vapor continuos, con fase vapor continuo y de liquido discontinua, y por ultimo aquellos

en que la fase vapor es discontinua y la fase liquida continua (Valles, 2000).

1.3.1.1 Absorbedores con fases vapor y liquido continuas

En este tipo de absorbedores, la fase liquida estd formada por una pelicula
descendente en contacto con la fase de vapor; las configuraciones disponibles pueden
ser tanto de tubos verticales como horizontales, como puede apreciarse en la figura 1.1
(a y b), respectivamente. La configuracion de tubos horizontales es la mas utilizada
comercialmente en las enfriadoras de agua de H,O-LiBr. En este caso, el enfriamiento
de la solucién se realiza mediante agua de torre que circula por el interior de los tubos
horizontales. La configuracion de tubos verticales es mas versatil, ya que puede usarse
agua de enfriamiento o aire para la disipacion del calor generado. En la configuracién
de pelicula descendente se obtienen altos coeficientes de transferencia de calor y baja
perdida de carga, pero su buen funcionamiento depende significativamente de la

existencia de una buena distribucion de solucién.
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Figura 1.1. Absorbedor de pelicula descendente en configuracion de
(a) tubos verticales, y (b) de tubos horizontales.

1.3.1.2 Absorbedores con fase vapor continuo y de liquido discontinua

El proceso de absorcion del vapor por la solucion y la disipacion de calor se realizan
en este tipo de configuracion de forma separada, tal como se muestra en la figura 1.2.
La solucion primero se pone en contacto con la fase vapor. Para ello se atomiza la
corriente liquida mediante la utilizacion de aspersores en una camara adiabatica en
donde se ha introducido la corriente de vapor. Una vez realizada la absorcion, la
corriente de la solucion concentrada en refrigerante pasa por un intercambiador de calor
donde se disipa el calor de absorcion. A continuacion, una parte de la solucién enfriada
se recircula al absorbedor y el resto se dirige al generador. Esta recirculacion tiene el

objetivo de aumentar la absorcion.

Como resultado del proceso de absorcion adiabético, la solucion se calienta y el
proceso de absorcion se detiene cuando la presion de saturacion mas la presion capilar
de la gota alcanzan la presion de la camara. La tension superficial de las gotas formadas
provoca una presion de capilaridad que es inversamente proporcional al didmetro de las
gotas (Valles, 2000). Para conseguir que la fase vapor del refrigerante sea absorbida, es
necesario superar la presion capilar y penetrar la gota, para ello la presion del
absorbedor debe superar la suma de la presion de saturacion de la solucion y la presion
capilar de la gota. En consecuencia hay un didmetro 6ptimo para el cual se produce la

méaxima absorcion.
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Figura 1.2 Absorbedor de spray o aspersion adiabatico (fase liquida
discontinua y vapor continuo)

1.3.1.3 Absorbedores con fase vapor discontinuo y liquido continuo

Este tipo de configuracion se denomina absorbedor de burbuja. Estos absorbedores
son de tipo inundados, esto significa que la solucién pobre en refrigerante llena el
interior del canal central (ver figura 1.3) mientras que el vapor es inyectado en forma de
burbujas. La disipacion de calor se hace por medio de agua de enfriamiento que circula
por la parte externa del dispositivo. Para aumentar la capacidad del absorbedor se suelen
disponer varios canales en paralelo con distribuidores de solucion y de vapor en la parte

inferior y un colector de recogida de la solucion concentrada en la parte superior.

El flujo bifasico que circula por el interior del absorbedor adopta, tal como se
muestra en la figura 1.3, diferentes tipos de regimenes: agitado, tapones y de burbuja,

Infante Ferreira, 1985.

Q El flujo agitado se caracteriza por una forma indefinida de la fase vapor

ocasionada por el efecto de entrada de la solucién y vapor.

Q En el flujo tapon, la fase gaseosa sube en forma de balas, de gran tamafio en
comparacion al diametro de tubo, separadas por liquido (Infante Ferreira, 1985).

Este régimen es el predominante a lo largo del absorbedor.

Q El flujo de burbuja es caracterizado por pequefias burbujas separadas unas con

otras, rodeadas de grandes cantidades de liquido.
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Figura 1.3 Absorbedor de burbuja (fase liquida continua y fase vapor discontinua).

1.3.2 Ventajas y desventajas entre absorbedores de burbuja y pelicula

descendente

La configuracion de pelicula descendente provee relativamente altos coeficientes de
transferencia de calor durante el proceso de la absorcion, sin embargo, esta
configuracién es muy sensible al mojado de la pared del absorbedor y por lo tanto
requiere un excelente distribuidor. Ademas, el mezclado entre el vapor y el liquido es
relativamente bajo y no pueden utilizarse en lugares inestables, ya que se deformaria la

pelicula.

Los absorbedores tipo burbuja no solo tienen altos coeficientes de transferencia de
calor sino que también presentan un buen mojado y mezclado entre el vapor y el
liquido, Kang et al., 2000. Este tipo de absorbedor necesita un distribuidor adicional
para el vapor, que a diferencia del distribuidor de pelicula descendente es mucho maés

simple.

La configuracion de burbuja es recomendada para sistemas de refrigeracion por

absorcion de amoniaco-agua, debido al excelente mojado solucién-pared, mientras que
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en el modo pelicula descendente es critico (Chirstensen et al., 1996). En la tabla 1.1 se

recogen de forma general las ventajas y desventajas de estas dos configuraciones.

Tabla 1.1 Caracteristicas de los absorbedores de pelicula descendente y de burbuja.

Parametro Pelicula descendente | Burbuja
Configuracion - Tubos verticales Intercambiador de calor
- Tubos horizontales de placas empacado

Area interfacial Pequefio Grande

Area de transferencia de calor |[JArea interfacial Mas pequefia que el area
interfacial

Mezclado Pobre* Excelente

Mojado Critico* Excelente

Distribuidor liquido Si No

Distribuidor vapor No Si

Transferencia de calor y masa | Liquido y vapor Liquido y vapor

Pérdida de carga No Si

Compactacion Bueno Excelente

* Depende de la eficiencia del distribuidor, del estado de la superficie y de las condiciones de

trabajo.

1.4 REVISION BIBLIOGRAFICA DE ABSORBEDORES DE BURBUJA CON
AMONIACO-AGUA

En este apartado se presenta la revision bibliogréafica realizada acerca de los estudios
tedricos y experimentales en absorbedores de burbuja que mas se relacionan con el tema
de esta tesis, utilizando el fluido de trabajo NH3-H,O, que como se vio en el apartado

anterior tienen mayores ventajas comparandola con los de pelicula descendente.

En relacion con estudios experimentales, se han encontrado investigaciones sobre
absorbedores de burbuja utilizando en su mayoria tubos verticales, pero la mayor parte
de los investigadores se dedican a variar parametros en un amplio rango de trabajo, ya
sea en condiciones de subenfriamiento o saturacion de la solucion con el objetivo de

calcular los coeficientes de transferencia de masa y calor.
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En relacion con los trabajos teoricos, se han publicado pocos estudios, tal vez, por la
escasa informacion de pardmetros como son los coeficientes de transferencia de calor y
masa, Yy el area de transferencia de masa para la mezcla NH3-H0O, vitales para simular

su comportamiento. A continuacion se comentan brevemente dichos trabajos.

1.4.1 Estudios experimentales

Ferreira et al. (1984), desarrollaron un modelo matematico para calcular el
coeficiente de transferencia de masa en funcién principalmente de los numeros
adimensionales de Reynolds y Schmidt a partir de sus datos experimentales obtenidos
en un absorbedor de tubo vertical en condiciones de operacién tipicas de los sistemas de

refrigeracion por absorcion.

Merril et al. (1993), realizaron un estudio de absorbedores tubulares para condiciones
de un ciclo de absorcién GAX, aplicando diferentes técnicas de intensificacion en los
procesos de calor y masa tanto en el fluido de enfriamiento como en la solucién. En sus
conclusiones, los autores comentaron que la resistencia a la transferencia de calor se
encuentra en la corriente de enfriamiento, ademas el uso de las técnicas de
intensificacion hace que aumente en gran medida la eficiencia del absorbedor. En 1995
estos autores publican otro trabajo en que realizan una serie de andlisis de absorbedores
tubulares utilizando diferentes configuraciones y técnicas de intensificacion como el uso
de corrugaciones, canales en espiral y espaciadores internos. Los autores concluyen que
la aplicacion de estas técnicas aumenta la resistencia a la transferencia de calor en la

solucion, ocasionado por el alto grado de subenfriamiento de la solucion.

Kang et al. (2002) publicaron dos articulos sobre el efecto del tamafio de la burbuja
en el absorbedor. En el primero de estos trabajos (Kang et al., 2002a) realizaron un
estudio visual del comportamiento de las burbujas e investigaron su efecto en la
eficiencia de la absorcion utilizando un contenedor e inyectando el vapor por la parte
inferior. En sus conclusiones comentaron que el diametro inicial de la burbuja aumenta
con la concentracion de la solucion. El efecto del potencial de absorcion en el tamafio de
la burbuja inicial es mas importante que el de la tension superficial. Por ultimo, los
autores establecieron una correlacion para determinar el tamafio de la burbuja basandose
en numeros adimensionales, comentando que las correlaciones propuestas por Akita y

Yoshida (1974) y Bhavaraju et al. (1978) estan sobrestimadas. En el segundo articulo
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(Kang et al., 2002b) utilizando el mismo equipo, los autores proponen correlaciones de
coeficientes de transferencia de masa en la zona de incremento y disminucion del

tamario de la burbuja.

Issa et al. (2002) realizaron un estudio para estimar la transferencia de masa durante
la absorcidn del vapor en la solucion utilizando una ecuacion de estado de gases ideales
para una caida de presion de 380 a 50 kPa. Los autores concluyeron que el incremento
de la concentracion de la solucion de NH3-H,O, provoca que disminuya el flujo de
absorcion. Por ultimo comenta que la absorcion es nula cuando la solucién alcanza una

concentracion de 60%.

Lee et al. (2002) realizaron un analisis experimental de un absorbedor de burbuja con
un intercambiador de placas lisas utilizando NH3-H,O; estos autores encontraron que el
incremento del caudal de solucion afecta muy poco a la transferencia de masa, pero
mejora la transferencia de calor. En cambio al aumentar el caudal de vapor en el
absorbedor, la transferencia de masa y de calor mejoran debido a la formacion de
burbujas de vapor grandes (régimen de tapones). Finalmente obtienen dos correlaciones
para el calculo de los numeros de Nusselt y de Sherwood. Al afio siguiente Lee et al.
(2003) publican los resultados de una caracterizacion de un absorbedor de burbujas
cilindrico con diferentes geometrias, concluyendo que el incremento de los caudales de
solucion y vapor de amoniaco afectan positivamente a la transferencia de calor. Sin
embargo, el aumento de la temperatura y la concentracion de la solucidn, el diametro y
la longitud del absorbedor, lo afectan negativamente. Cuando el caudal de vapor es
incrementado, la concentracion, la temperatura y la relacion vapor-liquido de la
solucién aumentan también. Por ultimo comentan que la zona de mezclado es un factor

clave para mejorar la transferencia de calor (inyeccion de vapor).

Kim et al. (2006a) estudiaron el efecto de la absorcion de las burbujas en la solucion
agregando nanoparticulas de diferente materiales (Cu, CuO y Al,O3). Los parametros
claves para su estudio fueron la concentracion de la solucion, y el tipo y concentracién
de la nanoparticula. EI Cu fue el material que presentd la méxima relacion del flujo
absorbido (vapor absorbido con nanoparticulas / vapor absorbido sin nanoparticulas)
con un valor de 3.21. Esta mejora puede ser explicada por el rozamiento que se produce
entre las particulas. También en ese mismo afio, Kim et al. (2006b) estudiaron el efecto
de la absorcién de burbujas con tres tipos de surfactantes: 2-etil-1hexanol, n-octanol y

1-octanol. En sus resultados muestran que la adicién de surfactantes aumenta

Estudio del proceso de absorcion con NHz-H,0 en intercambiadores de placas 1.14



Capitulo 1. Introduccion, justificacion y objetivos

significativamente la absorcion. La méaxima relacién de absorcién (flujo absorbido con
surfactante / flujo absorbido sin surfactante) efectiva encontrada fue de 4.81 con 4-etil-
1-hexanol suministrandole una cantidad de 700 ppm y una concentracion de 18.7% de
amoniaco. Ademas estos autores proponen en su trabajo una correlacion de la relacion

de absorcion efectiva en funcion de la concentracién de los surfactantes.

1.4.2 Estudios tedricos

Herbine y Perez-Blanco (1995) desarrollaron un modelo del proceso de absorcién en
un absorbedor de tubos verticales, en el cual se obtuvieron perfiles de temperatura y
concentracion tanto para el liquido como el vapor a lo largo de la longitud del
absorbedor. EI modelo no toma en cuenta la resistencia de la transferencia de masa del

vapor que existe dentro de la burbuja.

Kang et al. (1998) presentaron un modelo de un absorbedor de burbuja con un
intercambiador de calor de placas lisas tomando en cuenta las resistencias de
transferencia de calor y masa tanto en el liquido como en la burbuja, basdndose en
ecuaciones de difusion y transferencia de calor y de masa. Los autores concluyeron que
la resistencia a la transferencia de calor fue dominante en la fase vapor, mientras que la
resistencia a la transferencia de masa fue mas significativa en la fase liquida; También
observaron que el area de transferencia de masa fue mas predominante en el tamafio del
absorbedor que el area de transferencia de calor; ademas realizaron un analisis
paramétrico para determinar el disefio 6ptimo del absorbedor. En otro articulo Kang et
al. (2000), comparan la configuracion de pelicula descendente y de burbuja en un
intercambiador de placas lisas. En sus conclusiones, los autores comentan que el tamafio
del equipo en modo de burbujas puede ser un 48.7 % mas pequefio que el de pelicula
descendente. Para ambas configuraciones el coeficiente de transferencia de calor en el

fluido de enfriamiento fue el mas significativo en el tamafio del intercambiador de calor.

Lee et al. (2003) desarrollaron un modelo matematico de un absorbedor cilindrico de
burbuja compardndolo con datos experimentales. En el modelado realizan balances de
materia para la fase vapor y liquida considerando que la transferencia de masa del
liquido al vapor es despreciable; estos autores concluyen que la absorcion del vapor de
amoniaco es sensible a la cantidad de vapor inyectada, a la temperatura y concentracion
de la solucidén y por la direccion del flujo.
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Fernandez-Seara et al. (2005) analizaron en detalle el proceso de transferencia de
masa y calor en un absorbedor de burbujas en tubos verticales. EI modelo toma en
cuenta por separado los diferentes regimenes: agitado, en tapones y burbujas, siendo los
regimenes de flujos de agitacion y tapones los que presentan la mayor absorcion,
mientras en el régimen de burbuja decae. Los resultados mostraron la existencia de un
didmetro interno éptimo que minimiza la longitud de los tubos. En sus conclusiones, los
autores comentan que el diametro y la longitud de los tubos son parametros claves para
el disefio del absorbedor. También, comentan que los coeficientes de transferencia de
calor y masa en la fase vapor no tienen un efecto significativo en la absorcion

comparandolo con la fase liquida.

1.5 JUSTIFICACION Y OBJETIVOS
1.5.1 Justificacion

El disponer de una tecnologia eficiente que permita desarrollar equipos de
refrigeracion por absorcion de pequefia potencia accionados con energia solar térmica o
calor residual significaria un avance muy importante en el ahorro de la energia primaria
y reduccién de la demanda y consumo eléctrico utilizados por los equipos de aire

acondicionado por compresién de vapor.

Para que un equipo de refrigeracion absorcion de NH3-H,O pueda ser activado por
una fuente térmica de baja temperatura es conveniente que los componentes posean
altas prestaciones de los procesos de trasferencia de calor y materia que tienen lugar en
los componentes mas criticos: absorbedor, generador y rectificador. Los nuevos
desarrollos de intercambiadores compactos, como los de placas termosoldadas, estan
acordes con las aplicaciones requeridas por estas maquinas de absorcion. Asi ya en la
actualidad estos equipos incorporan en la mayor parte de sus componentes
intercambiadores de placas tanto en el evaporador como en el condensador,
aprovechando de esta forma la experiencia adquirida en los equipos de refrigeracion de
compresion mecénica de amoniaco. Sin embargo, el limitado conocimiento sobre los
métodos de calculo y los resultados que se pueden conseguir, la utilizacion de
intercambiadores compactos no se ha extendido a los otros componentes mas

importantes del ciclo de absorcion.
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Este trabajo forma parte de un proyecto coordinado de investigacion realizado en los
ultimos afios en el Centro en Revalorizacion e Innovacién Tecnologia y Refrigeracion
(CREVER) de la Universidad Rovira y Virgili bajo el titulo “Desarrollo de
componentes avanzados para el disefio y fabricacion de maquinas de refrigeracion por
absorcién con NH3-H,0 de pequefia potencia y activacion térmica a baja temperatura”
financiado por el Plan Nacional de I1&D, dentro del Programa de Disefio y Produccion
Industrial (Ref. DPI 2002-04536). Este proyecto tiene como objetivo principal el
desarrollo tecnoldgico de los componentes mas importantes de maquinas de absorcion:
absorbedores, generadores, rectificadores y columnas de destilacion. En concreto, el
estudio del absorbedor y generador se llevd a cabo en CREVER mientras que el estudio
del rectificador y de la columna de destilacion se realizo en la Universidad de Vigo. El
trabajo presentado en esta tesis doctoral se dedica al estudio tedrico-experimental del

proceso de absorcion en intercambiadores de calor de placas utilizando amoniaco-agua.

1.5.1 Objetivos

El objetivo de esta tesis doctoral es la realizacion de un estudio tedrico-experimental
del proceso de absorcion con mezcla NH3-H,0, en un canal de un intercambiador de
placas, en condiciones de operacion tipicas de los equipos de refrigeracion por
absorcidn con accionamiento térmico a baja temperatura. Para ello, se han planteado los

siguientes objetivos especificos.

Q Elaboraciéon y validacion de un modelo matematico para simular el proceso de
absorcion en modo burbuja en intercambiadores de calor de placas con amoniaco-
agua, con la finalidad de comprender mejor su comportamiento a escala
macroscopica y disponer de una herramienta de calculo fiable para la prediccion de
los flujos de absorcion. Ademas se realizard un estudio comparativo con los fluidos
de trabajo amoniaco-agua y amoniaco-nitrato de litio, ya que para este ultimo se
puede operar con temperaturas mas bajas de la fuente de calor de accionamiento del

ciclo de absorcion.

Q Disefio, construccion e instrumentacion adecuada de un banco de ensayos que
permita reproducir las condiciones de funcionamiento caracteristicas de un
absorbedor en condiciones semejantes a las existentes en la practica en este tipo de
equipos de refrigeracion de amoniaco-agua.
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Q Realizaciéon de una caracterizacion experimental del proceso de absorcion en un
canal de un intercambiador de placas con el fin de determinar los diferentes
parametros de eficiencia del absorbedor tales como el flujo de absorcion,
coeficientes de transferencia de calor y materia, grado de subenfriamiento de la
solucién a la salida del absorbedor, asi como realizar un estudio de sensibilidad de
las condiciones de operacion de la mezcla NH3-H,O y del agua de refrigeracion
sobre las prestaciones del absorbedor.

Q Obtencidon de una base de datos experimentales del proceso de absorcion en un canal
de intercambiadores de placas que serviran para el disefio y dimensionado del
absorbedor de los equipos de refrigeracion en las condiciones de operacién arriba

mencionadas.

Q Disefio de un absorbedor de burbujas con intercambiadores de placas para un equipo
de refrigeracion por absorcion de 6 kW de potencia, utilizando los datos de los

coeficientes de transferencia de calor y masa obtenidos en el estudio experimental.
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Capitulo 2. Modelado del proceso de absorcion en burbujas en un canal de un intercambiador de placas

2.1 INTRODUCCION

En este capitulo se presenta el modelo matematico unidimensional elaborado del
proceso de absorcion en burbujas en el interior de un canal vertical, donde la solucién
de amoniaco-agua y el vapor de amoniaco circulan en flujos paralelos entrando por la
parte inferior, y el agua de enfriamiento en contracorriente por los dos canales externos.
Las condiciones de operacion se han establecido mediante la realizacion de un analisis
de sensibilidad de un modelo termodindmico del funcionamiento de un ciclo de

refrigeracion por absorcion de simple etapa.

El modelado se basa en la discretizacion longitudinal del absorbedor en pequeiios
voliumenes de control, estableciéndose en cada uno de ellos balances de materia y de
energia, ecuaciones de transferencia de calor y de materia y determinadas condiciones
de contorno. También se proponen y se justifican las correlaciones empiricas para el
calculo de los coeficientes de transferencia y otros parametros fisicos involucrados en el
modelado matemadtico del proceso de absorcion. La comprobacion del modelo se realizd
utilizando datos de la bibliografia para un ciclo de absorcion GAX de amoniaco-agua
utilizando las mismas correlaciones. Por lo que se refiere a los resultados obtenidos en
el modelado, estos corresponden a los perfiles longitudinales de temperatura y
concentracion de las corrientes y coeficientes de transferencia de calor, asi como el flujo

de vapor absorbido y la carga térmica del absorbedor.

Finalmente, se presenta un estudio comparativo de las predicciones del modelo
elaborado para las mezclas NH3-H,O y NH;-LiNO;, que como se comentd en el
capitulo anterior, el interés de ésta ultima radica en que permite al ciclo operar con

temperaturas de accionamiento mas bajas y sin necesidad de rectificacion.

2.2 ANALISIS TERMODINAMICO DEL CICLO DE REFRIGERACION POR
ABSORCION

La simulacion del funcionamiento del ciclo de refrigeracion que a continuacion se
describe, tiene la finalidad de determinar las condiciones de operacion del absorbedor
para equipos de produccion de frio accionados con fuentes de calor a baja temperatura.
Este estudio nos permitird establecer las condiciones de operacion a utilizar en el

modelo del absorbedor de burbuja, y por otro lado también servira para establecer el
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intervalo de trabajo del estudio experimental a realizar y que se presenta en el siguiente

capitulo.

2.2.1 Hipotesis
Para simplificar el modelo se consideraron los siguientes postulados:
1) El sistema opera en régimen estacionario.

2) Las corrientes de salida del absorbedor, generador, condensador y evaporador

estan en condiciones de saturacion.

3) No se consideran pérdidas o ganancias de calor a través de los diferentes

componentes del sistema y de los conductos.

4) No se consideran perdidas de presion a lo largo los conductos ni en otros

componentes del sistema.
5) El proceso en las valvulas se considera isoentalpico.

6) La bomba tiene un rendimiento isoentropico de 0.8.

2.2.2 Balances de materia y energia

La simulacion se ha realizado basandose en las ecuaciones de los balances de materia
y de energia en cada uno de los componentes del ciclo como lo indican las ecuaciones
descritas a continuacion. El caudal masico y la entalpia de cada una de las corrientes
esta representado por las variables m y h, respectivamente. El nimero que aparece como

subindice corresponde a los estados de las corrientes segun el esquema de la figura 2.1

Absorbedor

m; = me + mp (2.1)
m; X; = Mg Xg + M2 Y12 (2.2)
Qap+ my h; = mg hg + myz hip (2.3)
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Generador

m4 + m7; = ms + mg (2.4)
my X4 + M7 y7 = m3 X3 + Mg Xg (2.5)
my hy + m7 h; = Qgg + mj3 h; + mg hg (2.6)
Condensador

mjo = my (2.7)
Qco +mjyg hjp=mg hy (2.8)
Evaporador

mj; = my (2.9)
myy hjy = myy hy+ Qv (2.10)

Intercambiador de calor solucién/solucion

ms + ms = my + mp (2.11)
m;3 hs + ms hs = my4 hy + m, hy (2.12)
Bomba

m; =m, (2.13)
mp h2=1’1’11 h1 +WB (214)

Rectificador

my = mg + my (2.15)
my7 y7 = mg Xg + my yo (2.16)
my h7:1’ng hg + my h9+QREC (217)
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Las propiedades termodindamicas de la mezcla amoniaco-agua son determinadas
utilizado las funciones y subrutinas del software Engineering Equation Solver EES (ver

seccion 2.2.4).

2.2.3 Caracteristicas del modelo termodinamico

Las variables independientes consideradas en el calculo son las siguientes:
O Temperatura del vapor a la salida del evaporador, T2 (Tg)
O Temperatura de la solucion a la salida del generador, T4 (Tg)
Q Temperatura del liquido a la salida del condensador, T1o (Tc)
O Temperatura de la solucion a la salida del absorbedor, Ty (Ta)
Q Eficiencia térmica del intercambiador solucion-solucion
O Composicion de vapor de amoniaco a la salida del evaporador, Y12

O Potencia del evaporador, Qgy

La secuencia de céalculo para determinar el estado de las corrientes de salida de los

componentes fundamentales del ciclo de absorcion se describe a continuacion:

Las presiones alta (Pj9) y baja (P;2) se han determinado a partir de la temperatura,
composicion (y12 = Xj9) y condiciones de saturacion de las corrientes a la salida del

condensador y el evaporador, respectivamente.
Presion alta Pio — Tho, X10
Presion baja P — T, yi2

La concentracién en amoniaco de la disolucion a la salida del absorbedor y generador
se ha calculado a partir de las presiones y temperaturas considerando condiciones de

saturacion.
Concentracion del generador x4 — T4, P1o

Concentracion del absorbedor  x; — T4, Po»
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El estado de las corrientes de entrada y salida del rectificador, en condiciones de

saturacion, se ha determinado mediante las siguientes ecuaciones.

Concentracion de entrada del vapor y7 — T7(x1, P1o), Pio
Temperatura de salida del vapor To— y12, P1o
Temperatura del reflujo xg — To, P1o

El programa estd disefiado para calcular los caudales masicos, concentraciones y
entalpias de solucion y vapor de las corrientes, las potencias térmicas de los
componentes y el coeficiente de operacion (COP) del ciclo de refrigeracion a partir de

los datos de entrada y las hipotesis consideradas.
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Figura 2.1 Diagrama esquematico de un ciclo simple de absorcion con NH3;-H,O.

2.2.4 Propiedades termofisicas de la mezcla de trabajo

La determinacion de las propiedades termodinamicas de la soluciéon NH3-H,O como
la entalpia, temperatura de saturacion, presion de vapor, composicion de fases en el
equilibrio y densidad, se realizo utilizando la subrutina desarrollada por Ibrahim y Klein
(1993), basada en una ecuacion de estado para describir las propiedades de la fase vapor
de la mezcla NH3-H,O, mientras que la energia de exceso de Gibbs se utiliza para

describir el comportamiento de la fase liquida. Estas correlaciones son de aplicacién en
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un intervalo de presion comprendido entre 0.2 y 110 bar y de temperatura entre 230 y

600 K.

Las propiedades termodindmicas estin compiladas como una libreria dindmica

externa, mediante la siguiente 1lamada a la subrutina:
NH3H20( Code; Inl; In2; In3: T; P; X; H; S; U; V; Q)

donde Code es una subrutina que a partir de los datos de entrada, como la temperatura
(T), presion (P), concentracion (X) o calidad del vapor (Q), calcula variables como
entalpia (H), energia interna (U), entropia (S), volumen especifico (V). La subrutina no
solo es operativa en condiciones de equilibrio liquido-vapor sino también de

subenfriamiento de la solucioén o de sobrecalentamiento del vapor.

La viscosidad, la capacidad calorifica, la conductividad térmica de las fases liquida y
vapor y la tension superficial fueron obtenidos a partir de las ecuaciones publicadas por

Conde (2004).

2.2.5 Modelo termodinamico de un ciclo de refrigeracion de simple etapa con
NH3-LiNO3

El desarrollo de este modelo tiene la finalidad de comparar y analizar ambas mezclas
en condiciones similares, para un posible sustituto de la mezcla NH3-H,O, ya que el
funcionamiento del ciclo con la mezcla amoniaco-nitrato de litio presenta mejores

prestaciones a bajas temperatura de generacion y evaporacion.

La secuencia de célculo adoptada es similar a la descrita para el amoniaco-agua en la
seccion 2.2, pero es relativamente mas sencilla, por el hecho de que la volatilidad
relativa es muy superior entre el refrigerante (NH3) y el absorbente (LiNO3), es decir,
que el absorbente al ser una sal no esta presente en la fase vapor producida en el

generador, por lo cual no se requiere el uso del rectificador.

Las propiedades termofisicas de la mezcla NH;-LiNOs; en fase liquida fueron
determinadas a partir de las correlaciones obtenidas por Infante Ferreira (1984),
mostradas en el apéndice A, a excepcion de la tension superficial que fue calculada a
partir del método propuesto por Horvath (1995). Para el calculo de las propiedades del
amoniaco tanto en fase liquida como vapor se utilizé la misma subrutina que la mezcla

NH;-H,O.
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2.2.6 Software utilizado

La modelizacion fue desarrollada en el entorno del programa Equation Engineering
Solver (EES). La funcién basica de este programa es la resolucion simultdnea de un
sistema de ecuaciones. Ademas puede resolver ecuaciones diferenciales, ecuaciones con
variables complejas, problemas de optimizacion, tablas paramétricas, regresiones

lineales y no lineales y graficas.

El programa EES ofrece dos grandes ventajas para la elaboraciéon de cddigos
especificos de céalculo numérico; en primer lugar, el programa identifica
automaticamente y agrupa las ecuaciones que deben ser resueltas simultdneamente. Esta
caracteristica simplifica el proceso para el usuario y asegura que siempre operara con
una alta eficiencia. La segunda ventaja es la incorporacion de funciones matematicas y
de propiedades termofisicas de fluidos puros como el amoniaco, agua o refrigerantes
organicos, y de mezclas como NH;-H,0, H,O-LiBr, etc. Ademas, el programa permite

al usuario utilizar librerias dindmicas externas.

2.2.7 Resultados

Para determinar las condiciones de operacion del ciclo se llevd a cabo una
optimizacion del Coeficiente de operacion (COP, definido como la relacion entre el frio
producido y la energia consumida), para cada una de las mezclas NH3-H,O y NHj3-
LiNOs. La temperatura del evaporador, absorbedor y condensador fueron establecidas
en base a las condiciones ambientales y de refrigeracion establecidas, variando

basicamente la temperatura de generacion, como lo muestra la tabla 2.1.

La figura 2.2 muestra la variacion del Coeficiente de operacion (COP) en funcién de
la temperatura de generacion para cada uno de los fluidos de trabajo. Para la simulacion
del absorbedor con la mezcla NH3-H,O se selecciond una temperatura de generacion de
110 °C porque a partir de este valor el COP practicamente no varia con la temperatura.
En este sentido, se debe evitar trabajar a una temperatura menor de 100 °C, ya que el
COP es muy sensible y cae bruscamente al hacerlo la temperatura. Por otro lado el
punto de operacion seleccionado para la mezcla NH;-LiNO; corresponde a una
temperatura de 90 °C teniendo un COP de 0.60 (punto cuadrado). También esta mezcla

tiene una mejor COP en condiciones similares, por ejemplo: si se fija una temperatura

Estudio del proceso de absorcion con NH3-H,O en intercambiadores de placas 2.7



Capitulo 2. Modelado del proceso de absorcion en burbujas en un canal de un intercambiador de placas

de generacion de 120 °C para ambos fluidos, se obtiene un COP de 0.43 con NH3-H;O,

mientras que con NH3-LiNOj este valor es de 0.63.

Tabla 2.1 Condiciones seleccionadas para la optimizacion del ciclo de refrigeracion por
absorcion con cada uno de los fluidos de trabajo considerados.

Variable Valor

Temperatura del evaporador (Tg) , °C -5
Temperatura del condensador (T¢), °C 35
Temperatura del absorbedor (T4), °C 35
Temperatura de generador (Tg), °C 80-130
Eficiencia térmica del intercambiador de calor 0.8
Rendimiento isoentrdpico de la bomba 0.8
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Figura 2.2 Efecto de la temperatura del generador en el COP de un ciclo de
refrigeracion por absorcion de simple etapa para las mezclas estudiadas.

La tabla 2.2 muestra las condiciones de operacion del ciclo seleccionadas,
manteniendo la temperatura del condensador y del absorbedor en 35 °C y la temperatura
de evaporacion en -5 °C, para ambos fluidos de trabajo. Se puede observar en la tabla
que el COP es mayor en la mezcla NH3-LiNO3, y ademads se puede activar el ciclo a una
temperatura de generacion casi 20 °C por debajo de la necesaria para la mezcla NHs-

H,0. La diferencia que se puede observar en la presion baja del ciclo entre ambos casos
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se debe en nuestra opinion a que en el caso del NH3;-H,O se especifico una
concentracion del refrigerante de 0.999 y una fraccion de vapor de 0.997 a la salida del

evaporador.

Tabla 2.2 Condiciones de operacion del ciclo de absorcion, utilizadas en la simulacion
del absorbedor, para ambas mezclas de trabajo.

NHs3-H,O NH;-LiNO3

Ta=Tc,°C 35

Tg,°C 110 90
Tg, °C -5

COoP 0.39 0.59
Qgv, kW 1.40

Pg, bar 23 3.6
P4, bar 13.5 13.6
x1, fraccion masica de NH3 0.388 0.486
x4, fraccion masica de NH3 0.329 0.438

2.3 MODELO MATEMATICO UNIDIMENSIONAL DE UN ABSORBEDOR
DE BURBUJA

El modelo matematico del absorbedor de burbuja tiene la finalidad de facilitar el
estudio del proceso de absorcion de la mezcla NH3;-H,O en un canal de un
intercambiador de placas corrugadas, la cual, nos permitird analizar el comportamiento
del absorbedor y predecir sus prestaciones mediante la determinacion de los criterios de
eficiencia y los perfiles longitudinales de las distintas variables de operacion. El
intercambiador considerado en este estudio esta formado por tres canales (ver figura
2.3a), donde el vapor de amoniaco y la solucidn entran por el canal central, disipandose
el calor (Qgnr) producido por la absorcion del vapor de amoniaco en la solucion y por el
calor sensible de la solucién, mientras que por los canales adyacentes fluye una

corriente constituida por agua de enfriamiento, que se encarga de extraer el calor Qgnr.

En este modelo se divide el absorbedor en pequefios volumenes de control basandose
en el incremento de pequeas secciones, como ilustra la figura 2.3b, donde el vapor de

amoniaco my(i) y la solucién m(i) entran en paralelo por la parte inferior de cada
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seccion. La corriente de enfriamiento mgnr entra por la parte superior en contracorriente
con la solucion y el vapor de amoniaco. Las corrientes de salida del liquido, vapor y
enfriamiento estan representados por mp(i+1), my(i+1) y mgnr, respectivamente. El
calor generado Qgnr es extraido por la corriente de enfriamiento mgng, X € Y son las
fracciones masicas en amoniaco de la corriente en fase liquida y de vapor,
respectivamente y AL es el incremento longitudinal del absorbedor. Ademas tiene la
caracteristica de tomar en cuenta las resistencias térmicas que van desde la fase vapor,

cruzando por la zona interfacial entre el vapor y la solucidon, hasta el fluido de

enfriamiento.
meng(i) my (i+1) my(i+1)
e e Toe @) x(+) y(i+)
T.(i+1) Ty(i+1)
f 1 I
<::lQENF :'J‘> Qene I AL
A
|
|
: menr(i) my (i) my(i)
Tene(i+1) x(1) y(@)
meo v Tu(0) tv(i)
a) b)

Figura 2.3 Volumen de control para una pequefia seccion del intercambiador.

Como se puede observar en la figura 2.3b se elimindé uno de los dos canales de
enfriamiento de la configuracién original, pero se mantuvieron las mismas areas de
contacto como si utilizara los dos canales, por lo cual, la direccion del calor solo fluird

en un solo sentido. Esta modificacion se llevo a cabo por motivos de simplificacion.

2.3.1 Hipotesis

El modelo estd basado en las siguientes suposiciones:
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O El absorbedor opera en régimen estacionario.

O Las fases de liquido y de vapor estan en equilibrio en la interfase.
O Las burbujas de vapor de amoniaco son consideradas esféricas.

O La velocidad de las burbujas a lo largo del absorbedor es constante.

O Se desprecian las perdidas de presion en el absorbedor.

2.3.2 Ecuaciones basicas

Las ecuaciones utilizadas para la formulacion matematica del modelo propuesto, se
basan en los balances de materia y energia y en la ecuacion de transferencia de calor en
cada seccion. A partir de dichas ecuaciones, se calculan las condiciones de salida. A
continuacidon se presentan las ecuaciones basicas establecidas en cada volumen de

control del modelo desarrollado.

Los balances global y parcial de materia se utilizan para relacionar los caudales
masicos y composiciones a la entrada y salida de cada corriente tanto en la fase liquida

como vapor para cada seccion.
my(i+1) + my(i+1) = my (i) + m(i) (2.18)
my (i+1) y(i+1) + me(i+1) x(i+1) =my (i) y(i) + mp (i) x(i) (2.19)

El balance de energia es calculado tomando en cuenta las corrientes de vapor y de

liquido en el lado caliente, como lo indica la siguiente ecuacion:
Qene = mr(i+1) hy (i+1) - me(i) he(i) + my(i+1) hy(i+1) — my(i) hy(i) (2.20)
donde hy y hy son las entalpias especificas del liquido y del vapor, respectivamente.

La ecuacion de transferencia de calor tiene en cuenta las resistencias a la
transferencia de calor desde el seno de la solucion hasta el agua de enfriamiento
(Ecuacion 2.22). Por lo que se refiere al gradiente de temperaturas, se ha considerado la

diferencia entre las entradas de solucion y agua de enfriamiento:

Qenr = UA [TL(1) — Tenr(1)] (2.21)
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1

U= 2.22
1 A, | (2.22)
hL kM ENF

donde U hp y hgnr son los coeficientes de transferencia de calor global, de solucion
liquida y agua de enfriamiento em kW/m?” K, respectivamente, ky es la conductividad
térmica de la placa en kW/m K, Ay es el grosor de la placa en m y A es el area de

transferencia de calor en m>.

2.3.3 Balance de masa en la interfase

Para calcular el calor disipado y el flujo absorbido en cada seccidén, Colburn, en
1937, formuld las ecuaciones bésicas para la transferencia de calor y masa,
estableciendo que en una disolucion existe una interfase entre la fase liquida y gaseosa
(figura 2.4), causando dos resistencias a la transferencia de masa y calor (debido al
gradiente de concentraciones y por la conduccion). La primera resistencia se encuentra
entre el seno del vapor y la interfase, y la segunda entre la interfase y el seno del

liquido.

La interfase considerada como una zona que se encuentra entre la fase liquida y
vapor, donde no existe acumulacion de calor, ni masa, se encuentra en condiciones de

equilibrio y no existe resistencia de materia, ni térmica.

i
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Figura 2.4 Balance de materia en el volumen de control para un proceso de absorcion.

La formulacién de las ecuaciones estd basada en las siguientes consideraciones.
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O Las fases de vapor y de liquido en la interfase estan en equilibrio a la temperatura

interfacial y la presion del absorbedor.

Q La resistencia de la fase de vapor y de liquida a la transferencia de calor y masa se

localiza en una capa limite laminar de espesor 1.

El flujo de amoniaco que atraviesa la capa limite desde el seno de vapor hasta la

interfase se determina con la siguiente expresion:

dy
Ny = (N i3+ Nioo )yNH3 -pv By [dL;SJ (2.23)

donde Nnp3 y Nmo representan los flujos absorbidos de amoniaco y de agua en la
interfase, respectivamente; py y Py son la densidad y la difusividad de la mezcla en fase
vapor; Y es la fraccion masica de amoniaco en la fase vapor, y 1 es el espesor de la capa
limite correspondiente a la resistencia de la transferencia de masa. El primer término de
la ecuacion 2.24 estd relacionado con la conveccidn masica, mientras que el otro

término representa la difusion molecular.

Dividiendo la ecuacion anterior por el térmico (Nnu3 + Nio) € introduciendo el

. N NH 3 . . . s
termino Z = ——————— se obtiene la siguiente ecuacion
NH 3 + N H20
PP dy
2= Yy — oy [ N“j (2.24)
Nis + Nioo U d77

La integracion de la ecuacion anterior entre las condiciones de contorno de la capa

limite de transferencia de masa que va desde 1 = ny (y) hasta 1 = 0 (ymr), tal como se

muestra en la figura 2.4, permite calcular el flujo absorbido considerando la fase vapor.

0 YinT d

I(NNH3 + NHzo)d77 =-py B, _[ LS (2.25)

v y Z—Y\ns

N3 + Niao :pVIBV (Inz_leTj (2.26)
v 'l
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Por ultimo se tiene:
_ Z—=Ynr
Nyns + Npoo =kmy | In———= (2.27)

donde kmy es el coeficiente de transferencia de masa en la fase vapor, z es la
relacion del flujo de amoniaco entre el flujo de la solucion absorbido en la interfase, por

ultimo Y es la fracciéon mésica de amoniaco en la fase vapor.

El flujo absorbido considerando la fase liquida es calculado del mismo modo que en

la fase vapor, obteniendo la siguiente expresion:

dx
N yh3 Z(NNH3+NH20)XNH3_pLﬂL( d’\;;Bj (2.28)

Las condiciones de contorno van de = 0 (xint) hasta n =1 ().

[ X

_[(N w3 T Nioo )d77 =-p.BL j ﬁ (2.29)

0 XiNT NH3

N s + N oo =kmL(Inz_x] (2.30)
Z= XNt

donde kmy, es el coeficiente de transferencia de masa en la fase liquida, x es la fraccion

masica de amoniaco en la fase liquida.

Por ultimo, como se considera que no hay acumulacién de materia en la interfase, el

flujo absorbido en la fase liquida y vapor debe ser el mismo.

Z—X —
NNH3+NH20:kmL(In]=km\,{lnzy"“J 2.31)

Z—= Xt

2.3.4 Balance de energia en la interfase

Los gradientes de temperatura entre la interfase y el seno de las fases liquida y vapor
generan dos flujos de calor. El primero corresponde al calor sensible que se transfiere de

la interfase hasta el seno del vapor (Qseny) y el segundo al calor sensible que va de la
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interfase hasta el seno del liquido (Qsgni) como lo ilustra la figura 2.5. Asi, la energia

disipada en la interfase se reparte hacia la fase liquida y el vapor.
El célculo del calor sensible esta dado por la siguiente expresion general:

dT
QSEN = k[_ de + (NACpA + NBCpB )(T _TINT) (2.32)

donde Qsgx es el calor sensible debido a la transferencia de masa en la capa limite, es
decir, el flujo de energia que va del seno de la fase hasta la interfase; Cpa y Cpg son las
capacidades calorificas de los componentes A y B, respectivamente; N y N son los
flujos maésicos que atraviesan la zona interfacial asociados a cada uno de los
componentes A y B; k es la conductividad térmica. El primer término de la ecuacién
2.32 esta asociado a la conductividad térmica de la capa limite y el segundo es debido al

flujo de materia.

El calor sensible del vapor (Qsgnvy) es calculado siguiendo el mismo procedimiento
de la seccion 2.3.3, el calor transferido desde la interfase hacia el seno del vapor se
obtiene integrando la ecuacién 2.32 con las siguientes condiciones de contorno: z = zy

(Ty ) hasta z = 0 (Tnt), quedando finalmente la siguiente ecuacion:

N NH3CpV,NH3 + N HZOCpV,HZO

Ctev - NNHSCp\/I,’:l\:HJrNHZOCp\/,HZO [hv AAmasa] (233)

1—e &

QSENV = cte, [(Tv _TINT )] (2.34)

donde hy es el coeficiente de transferencia de calor interfacial en la fase vapor; Amasa €8
el érea de transferencia de masa; Ty y Tint son las temperaturas en el seno del vapor y
en la interfase, respectivamente. Cpyxmus ¥ Cpv.o son las capacidades calorificas en

fase vapor del amoniaco y del agua, respectivamente.
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Figura 2.5 Balance de energia en un volumen de control para un proceso de absorcion

El calculo del calor sensible del liquido (Qsgni) se obtiene aplicando el mismo
procedimiento al calor sensible del vapor, e integrando con los limites z =0 (Tint) y z =

71 (TL), obteniéndose finalmente la siguiente ecuacion:

N NH3CpL,NH3 +N HZOCpL,H 20

h
CteL - NNHchL,N:ﬁNHzonL,Hzo [hLdAﬂasa] (235)
l1-e he
QSENL = Cte, (TINT _TL) (2.36)

donde Ty es la temperatura en el seno del liquido, hy es el coeficiente de transferencia
de calor de la fase liquida, CpLnns Y Cprmo son las capacidades calorificas de las

fases liquida del amoniaco y del agua, respectivamente.

El calor latente interfacial (Q;) es la energia generada por el cambio fase del

amoniaco y agua en la interfase y esta dada por la siguiente ecuacion:
Q1= (Nnm3+ Nm2o) * Aap * AAmasa (2.37)
AaB = hv Nt — hp Nt (2.38)

donde Asp es la entalpia de cambio de fase o calor latente especifico, hy,int y hr,int son

las entalpias especificas de la fase vapor y de liquido en la interfase, respectivamente.
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2.3.5 Correlaciones empiricas

Los parametros involucrados en el modelado matemético presentados en la seccion
anterior requieren valores que deben ser especificos para la geometria del
intercambiador de calor, tipo de fluido y condiciones de operacion, pero debido a que no
se ha encontrado en la bibliografia abierta informacién especifica, se tuvieron que
emplear ecuaciones empiricas que relacionan principalmente nimeros adimensionales y

propiedades termofisicas y de transporte del fluido de trabajo.

2.3.5.1 Coeficientes de transferencia de calor

La caracteristica principal de este modelo es la consideracion de las resistencias
térmicas que van desde la burbuja de amoniaco hasta el fluido de enfriamiento, teniendo
un total de cinco, como lo muestra la figura 2.6: vapor interfacial (Rsgny), liquido
interfacial (Rgpni), seno del liquido (Rp), metal (Ry) y por el fluido de enfriamiento
(Renr). En esta figura se muestran las resistencias térmicas con sus correspondientes
coeficientes de transferencia. A continuacién se describe cada unos de ellos, a
excepcion de la conductividad térmica de la pared del intercambiador (ky), este

parametro fue obtenido por Incropera et al (1990).

Interfase

/

B 5

- AL

_ AN ANANLL_ANLLANLLAN Resistencia total térmica
“— “— — <+— —>
1{ENF 1{M 1{L 1{SENL RSENV
Figura 2.6 Esquema de las resistencias de transferencia de calor en el absorbedor de

burbujas
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El coeficiente de transferencia de calor sensible en la fase liquida (hsgny) se refiere
al calor transferido desde la interfase al seno del liquido. Deckwer en 1980, propuso
para su cdalculo una ecuacion que relaciona principalmente la velocidad del gas y las
propiedades termofisicas de la fase liquida. Esta ecuacién se basa en la teoria de
Kolmogoroff que considera que la energia de disipacion es localmente isotrdpica por la
formacion de remolinos a micro escalas, no importa si los remolinos se muevan
isotropicamente o no. Ademas en el supuesto que la energia de disipacion por los

remolinos est4 principalmente gobernada por fuerzas viscosas:

v d -0,25 v ) -0,25 Cp -0,5
hsENL = O.I[pl'ﬂv = ] (g\é ] (%} pLCpLVv (239)
L B L

donde vy es la velocidad del vapor, pr es la densidad del liquido, dg es el didmetro de la
burbuja, ki es la conductividad térmica, pg es la viscosidad dindmica del liquido y g es

la aceleracion de la gravedad.

Para el calculo del coeficiente de transferencia de calor sensible entre la interfase y

la fase vapor (hsgnv) se ha considerado la correlacion propuesta por Clift et al. (1978):

2 1

3 2 4

heeny =1.4 ARy (SCV ] ( 2 APy J (2.40)
A, \ P, ) | 72dep (2+3p,/p.)

donde Scy y Pry son los Numeros de Schmidt y Prandtl en fase vapor, respectivamente,
Ap y Ag son los valores del 4rea proyectada y superficial de la burbuja (m?),

respectivamente, ¢ es la tension superficial (N/m) y By es la difusividad en fase vapor

(m?/s).

El coeficiente de transferencia de calor por convencion en el liquido (hy) se refiere al
calor transferido desde del seno de la solucién hacia la pared del absorbedor. Este
coeficiente ha de tener en cuenta la presencia de las burbujas de vapor en la fase liquida.
Para ello, se calcula primero un coeficiente de transferencia de calor en fase liquida
utilizando las siguientes correlaciones propuestas por Hewitt (1998) para diferentes

regimenes en intercambiadores de placa con un angulo de corrugacion de 60°:
Régimen Laminar (Reynolds < 40):

h*l

=0.562Re**** Pr’¥ (2.41)

Estudio del proceso de absorcion con NH3-H,O en intercambiadores de placas 2.18



Capitulo 2. Modelado del proceso de absorcion en burbujas en un canal de un intercambiador de placas

Régimen Transicion (Reynolds 40 — 400):

h*I

=0.306 Re"*> Pr’® (2.42)

Régimen turbulento (Reynolds > 400):

%
h |=0.108Re°'7°3 pr’¥ (2.43)

A continuacién, este coeficiente se multiplica por un factor de correccion que

considera la fraccion del vapor en el liquido (Herbine y Perez-Blanco, 1995).
hy = h(1—RvL)™ (2.44)

donde h es el coeficiente de transferencia de calor para una fase y hy es el coeficiente

del liquido tomando en cuenta la fraccion vapor y RVL es la relacion vapor-liquido.

El coeficiente de transferencia de calor por conveccion en el medio de enfriamiento
(henp) corresponde al calor transferido desde la pared hasta el seno del agua. Este
coeficiente es calculado utilizando agua como fluido de enfriamiento y en condiciones

sin cambio de fase, por lo cual, las ecuaciones 2.41 a la 2.43 pueden utilizarse.

2.3.5.2 Coeficientes de transferencia de masa

El coeficiente de transferencia de masa en la fase liquida (kmy) se refiere al flujo de
materia que va desde el seno del liquido hasta la interfase. Akita y Yoshida (1974),
proponen una correlacion a partir de datos experimentales obtenidos en una columna de
2.5 m de alto, inyectando aire y oxigeno en soluciones liquidas de diferentes

viscosidades. La correlacion obtenida por estos autores es la siguiente:

0.

km, =0.5(VLJOIS 97 i [gdép Lj P (2.45)
A ) 0

Estudio del proceso de absorcion con NH3-H,O en intercambiadores de placas 2.19

0 | W




Capitulo 2. Modelado del proceso de absorcion en burbujas en un canal de un intercambiador de placas

El coeficiente de transferencia de masa desde el seno del vapor hasta la interfase

(kmy), se ha determinado a partir de la siguiente correlacion de Clift et al. (1978):

A=

2
km, =1.4 — 489p, A (2.46)
7 dg pL(2+3pV/pL) A

donde km; y kmy son los coeficientes de transferencia de masa en las fases liquida y

vapor, respectivamente.
2.3.5.3 Diametro de la burbuja

Treybal (1981), presenta una serie de correlaciones para el calculo del didmetro de la
burbuja a diferentes regimenes para un recipiente lleno de agua donde se inyecta aire
por la parte inferior. El autor explica que en general el tamafio de las burbujas depende
de la velocidad del flujo a través del orificio, del diametro de inyeccion, las propiedades
del fluido y el alcance de la turbulencia prevaleciente en el liquido.

El diametro de burbuja en flujo laminar puede calcularse relacionando la fuerza
flotante de la burbuja inmersa en liquido (72'/ 6)dBSApg /g, la cual, tiende a subir lejos
del orificio, mientras que la fuerza 7d,o ocasionada por la tension superficial tiende a

retenerlo al orificio (Krevelen, 1950). Entonces relacionando estos dos términos y si el

1
20(cd,g)’

3
caudal volumétrico en el orificio (volp) es menor que { - 3:| , entonces el
(gAP) P

diametro de burbuja estard dado por la siguiente expresion:

dg = (600'0 T (2.47)

gpo.

donde Ap es la diferencia de densidades entre el liquido y el vapor (kg/m®), do es el

diametro del orificio (m) y g es la gravedad (m/s?).

En el flujo intermedio el tamafio de las burbujas son mas grandes que las descritas

anteriormente, sin embargo son bastante uniforme todavia, estos forman cadenas mas

1
20(0do9)

3
bien que burbujas. Si V0|O>{ ( A\ )2 3} y Re, < 2100 se cumplen, entonces el
gap) pL

diametro de la burbuja se puede calcular como:
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1
72/0 5 0.4
d. = L 248
B [ﬁngpJ Qs (2.48)

donde Qg es el caudal volumétrico del vapor (m’/s) y Reo es el Numero de Reynolds

calculado para el orificio del tubo de inyeccion.

Al no disponer de datos experimentales para la zona de flujo en transicion (Rep =
2100 y Rep = 10 000), se sugiere que dg puede ser aproximado por una linea recta en

coordenadas logaritmicas entre los puntos dados para un didmetro de burbuja.

d; =-0.000002*Re,+0.0216 (2.49)

Segtin Leibson (1956), en el flujo turbulento se forman chorros de gas, las cuales
suben por el orificio y se rompen en burbujas a cierta distancia. Estas burbujas son de
tamafio pequefio, incluso mas pequefias que las descritas en el régimen transitorio y

tienen un tamafio no uniforme. Para flujos comprendidos entre Re, =10 000 a 50 000 y

diametros del orificio comprendidos entre 0.4 — 1.6 mm, el didmetro es calculado con la

siguiente correlacion:

dg =0.0071Re "™ (2.50)

Las correlaciones (2.47 a 2.50) fueron comparadas con las propuestas por Kang et al.
(2002) y Bhabarahu (1978), dando resultados muy parecidos a los obtenidos por ambos
autores. Las correlaciones presentadas por Kang et al., son especificas para la mezcla
NH;-H,0, pero no pudieron ser utilizadas debido a que opera a velocidades de caudal
de vapor en el orificio muy por debajo de las condiciones de operacion de este trabajo.
Por otro lado, los valores del caudal de vapor que presenta Bhabarahu concuerdan
razonablemente con los de los obtenidos por correlaciones que presenta Treybal a las

condiciones de trabajo.

2.3.5.4 Relacién vapor-liquido

La relacion vapor-liquido (RVL) es definida como la fraccion de vapor que sube en
una columna en relacion con el liquido. Hikita et al. (1980) proponen una correlacion

recopilando datos experimentales obtenidos en una columna de burbujeo inyectando
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aire en diferentes soluciones salinas. El autor concluye que el didmetro de la columna, el
inyector, y la altura del tubo de inyeccién de vapor dentro de la columna del liquido
afectan muy poco a la fraccion de vapor. Los factores que si tienen una cierta influencia
son la velocidad del gas, las densidades del liquido y del vapor, las viscosidades del

liquido y del vapor, la tension superficial y la aceleracion de la gravedad.

v 0.578 4 0.062 0.107
RLV = 0.672f( V”L] ( #9 ](p_vj (”—Vj (2.51)
o PLO N P My
Para:
0<I<1.0 g-ion/l entonces f=10%041
[>1.0 g-ion/1 entonces f=1.1

Los autores comentan que la RVL es ligeramente mas elevada para soluciones
salinas (dependiendo de la naturaleza del electrolito y de la concentracién) que para
liquidos puros no electrolitos. Esto puede explicarse por la formacion de burbujas mas
pequenas, debido a que las soluciones electroliticas se caracterizan por resistirse a la

unién de las burbujas.

La correlacion (2.51) fue comparada con las reportadas por Treybal (1981), dando
valores muy parecidos, pero se escogid esta correlacion debido a que es mas especifica

para soluciones electroliticas.

2.3.5.5 Area interfacial
Treybal (1981), calcula el area interfacial a partir de la mezcla vapor-liquido que
contiene un volumen de gas (RVL) compuesta de n burbujas, teniendo entonces:

n= RVL/ (ﬂdB3/6). Si el area interfacial por unidad de volumen es Anr, entonces:

n= Ay / adg”, y el area interfacial se puede calcular mediante la expresion:

6RVL
Ay = N (2.52)
B
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2.3.6 Método de resolucién

La resolucion del sistema de ecuaciones establecido en las secciones anteriores
requiere procedimientos iterativos para la temperatura interfacial (Tint), la relacion del
flujo de amoniaco y el flujo total absorbido en la interfase (z), y la temperatura de
entrada del agua de enfriamiento (Tenrent). Por una parte Tint y z han de resolverse
simultdneamente, ya que no pueden expresarse en ecuaciones independientes, por lo
cual, la convergencia de estos dos parametros se obtiene cuando el balance de energia
en la interfase (descrita mas adelante en el punto 8) se cumpla. Por otro lado, como la
corriente del agua de enfriamiento entra en contracorriente con la solucion y el vapor,
debe de proponerse una temperatura final para empezar el célculo, la convergencia se
alcanza cuando la temperatura de enfriamiento final calculada por el programa sea igual

a la temperatura del agua de enfriamiento a la entrada.

A continuacién se presentan los pasos de la secuencia de céalculo del método

empleado

1) Inicializacidén de la temperatura de salida del agua de enfriamiento

Como no se conoce la temperatura del agua de enfriamiento a la salida del
absorbedor, se supone un valor inicial para esta temperatura final (Tenxgr), y se inicia el

primer bucle de iteracion, tal como se muestra en la figura 2.7.

2) Inicializacion de las corrientes de entrada al volumen de control

Como condiciones de entrada se tienen los siguientes datos:
O Temperatura a la entrada del absorbedor para la solucion, Ty(i) y vapor, Tv(i).

Q Concentraciones de amoniaco de las corrientes liquida, x(i), y de vapor, y(i), a la

entrada del absorbedor.

Q Caudal masico a la entrada del absorbedor para la solucion, my (i), para el vapor,

my(i) y el agua de enfriamiento, mgng(i).
O Presion de trabajo del absorbedor Pa.
O Dimensiones de las placas del intercambiador.

O Dimensiones del tubo de inyeccion de vapor.
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O Incremento de la longitud del absorbedor AL.

3) Determinacion de las condiciones interfaciales

En este punto se supone un valor para la temperatura interfacial (Tint) y se calculan
las composiciones correspondientes a la interfase del vapor, yinr y del liquido xpnr.
Estas composiciones se calculan a partir de la presion del absorbedor, de la temperatura

interfacial y suponiendo que existen condiciones de equilibrio de fases.

4) Calculo de las propiedades termofisicas del fluido de trabajo y de los pardmetros del

modelo

Una vez establecidas los valores de las distintas variables de trabajo a la entrada del
volumen de control, se procede con el célculo de las propiedades fisicas de los fluidos y
parametros para la resolucion del modelo, tales como el area interfacial, didmetro de la

burbuja, coeficientes de transferencia, etc.

5) Inicializacién de la relacion del flujo absorbido en la interfase, z

En este punto se propone un valor inicial de z, definido como la relacion entre el
flujo de amoniaco absorbido y el flujo total en la interfase, tal como se presenta en la

siguiente ecuacion:

N
7= (2.53)
N NH 3 +N H20

En este punto se desarrolla el tercer bucle de iteracion del programa, como lo indica

la figura 2.7.

6) Calculo del flujo absorbido a partir de las ecuaciones de difusion

Debido a que los flujos absorbidos en la interfase en las fases liquida y vapor deben
ser el mismo, el flujo absorbido de amoniaco en la fase liquida puede calcularse a partir

de la z propuesta utilizando la ecuacion 2.31, como a continuacion se presenta:

N ., + NHzozkmL(lnz_X(l)j (2.54)
Z— Xt
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Una vez que se tiene el flujo absorbido en fase liquido, se compara con la ecuacion

de difusion en la fase vapor y se calcula un nuevo valor de z (z¢)

Zc -y
NNH3+NH20:km\,[InZZ_y'(NiT)] (2.55)

Después se comparan la z propuesta (z) con la z calculada (z¢). En el caso de que no
satisfagan la tolerancia fijada, se regresa al punto 5 proponiendo una nueva z,

comenzando asi una nueva iteracion.

7) Céalculo del caudal v composiciones del liquido v del vapor a la salida del volumen

de control

Una vez obtenidos los flujos absorbidos en cada volumen de control, se realiza un
balance de materia para calcular los flujos y concentraciones de las corrientes de liquido
y vapor a la entrada del siguiente volumen de control, los cuales estan dados por las

siguientes ecuaciones.

Balance de materia global
mL(1+1) = l’nL(l) + ((NHZO + NNH3) AAmasa) (256)

my(i+1) = my(i) — (Nm20 + Nxnz) AAmasa) (2.57)

Balance de materia para el amoniaco

my(i+1) y(i+1) = (mv(i) y(0)) - Ni2o + Nnim3) AAmasa Z (2.58)
me(i+1) x(i+1) = (me(i) x(1)) + Niz0 + Nniz) AAmasa Z (2.59)
AAmasa = At Apaso AL (2-60)

donde AA . €s el incremento del area de transferencia de masa, Apaso €s el area de la
seccion de paso del absorbedor y At es el area interfacial. Cabe mencionar que el area
interfacial es un parametro muy importante para el disefio de los absorbedores, ya que
este pardmetro controla la transferencia de masa, el cual, determina el flujo de

absorcion.
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8) Calculo de la temperatura de la interfase a partir del balance de energia

En este punto se evalua la temperatura interfacial propuesta en el punto 2. Esta
variable se calcula por un proceso iterativo aplicando el método de la secante. La
convergencia es alcanzada cuando satisface el balance de energia en la interfase como a

continuacion se presenta.

Balance de energia interfacial

Q1= Qsene + Qsenv (2.61)

9) Célculo de las temperaturas del liquido v del vapor en el siguiente volumen de

control v del flujo de calor disipado

El célculo de la entalpia de las corrientes de vapor y de liquido, y del calor disipado
(Qenr) se realiza a partir de los balances de energia y aplicando la ecuacién de

transferencia de calor en el volumen de control (ver figura 2.8).

Balance de energia en la fase vapor

my(i+1) hy(i+1) = Qsenv + my(i) hy(i) - Nnus hyvmsintv - Nizo hiont,y - (2.62)

donde hnmsintv ¥ hmo Nty son las entalpias especificas en la interfase de la fase vapor

para el amoniaco y agua, respectivamente

Balance de energia en la fase liquida

m(i+1) hp(i+1) = Qsene - Qene + mr(i) he(i) + Nyms hyas vt + Nimzo hmowte

(2.63)

Ecuacion de transferencia de calor entre la solucién y el agua de enfriamiento

El valor del calor disipado (Qgnr) se obtiene aplicando la ecuacion de transferencia

de calor, como lo indica la ecuacioén 2.21.

Una vez calculadas todas las entalpias de la siguiente seccion, es posible ahora
calcular las temperaturas de la corriente liquida y vapor para dicha seccion a partir de la

presion, concentracion y entalpia.
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Balance de energia en el fluido de enfriamiento

La temperatura del agua de enfriamiento a la salida del volumen de control se calcula
a partir del balance de energia en el lado de enfriamiento, mediante la siguiente

ecuacion:

QENF

Ter D= ) Mo ()

+Tene (1) (2.64)

Una vez calculado todos los datos se evaluan la sumatoria de los incrementos de
longitud del absorbedor, si XAL(i) = L se pasa al punto 10, y si £ AL(i) <L se regresa al
punto 2, y se incrementa otra pequefia seccion tomando como valores de entrada las

salidas de la seccion y se vuelve a repetir la secuencia de calculo.

10) Evaluacion del residual de la temperatura del agua de enfriamiento

Si Tenr(i+1) es igual a la temperatura de enfriamiento de entrada, se llega al final del
calculo, de otra forma se propone otra temperatura de enfriamiento y se regresa al punto

1.

2.3.7 Validacion del codigo de célculo desarrollado

Previamente los resultados fueron comparados con los publicados por Kang et al.
(1998), para un intercambiador de placas lisas en condiciones de operacion de un
sistema de absorcion GAX (ciclo de absorcion con intercambio interno de calor entre el
absorbedor y generador) como lo muestra la tabla 2.3. La simulaciéon realizada por
dicho autor, al igual que la del presente trabajo tiene en cuenta las resistencias térmicas
tanto en la burbuja como en la solucion de NH;3-H,O. La diferencia que existe entre
ambos trabajos reside en el calculo de la temperatura interfacial; Kang et al., lo calculan
a partir de la ecuacion de transferencia de calor y en el presente trabajo se calcula a

partir de un balance de energia en la interfase al igual que Fernandez-Seara et al. (2005).
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1) Se propone una temperatura de
Tener = Tener + ATeNEF enfriamiento final (Tgnr F)

v

2) Condiciones iniciales

I
4

3) Condiciones iniciales
TINT — XINT Y YINT

4) Célculo de las propiedades termofisicas de
los fluidos y de los parametros del modelo

y

Tine =Tint + ATine

z=z+Az 5) Se asume una z

y

6) Se calcula zc a partir de las ecuaciones de
difusién y se compara z 'y zc

v

7) Se calcula el caudal y concentracion del liquido
y vapor a la salida del Volurrllen de control

v
8) Se evaltia Tint por medio de un balance
de energia en la interfase

v

9) Se calcula el calor disipado y la temperatura del liquido, el vapor y
el agua de enfriamiento a la salida del volumen de control

v

Si ¥(AL) <L, Se pasa a calcular el proximo intervalo y se
regresa al punto 2, si X(AL) = L se pasa al punto 10

A 4

10) Se comparan la temperatura final del agua de
enfriamiento con la temperatura de entrada

A 4

Final

Figura 2.7 Diagrama esquematico del algoritmo utilizado para el desarrollo del modelo
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Como se observa las temperaturas y las concentraciones finales de las corrientes
fueron muy similares para ambos trabajos, a excepcion de la corriente de vapor, debido
a que el caudal inyectado fue poco menos de la mitad que la de la bibliografia. Ademas

la concentracion del vapor se incrementd ligeramente para este trabajo.

Cabe mencionar que se detectaron errores en la referencia de Kang et al., por lo que
se refiere a las correlaciones del coeficiente de transferencia de calor en la fase liquida

interfacial y del diametro de la burbuja.

Tabla 2.3 Datos comparativos de los resultados obtenidos de la simulacion del
absorbedor de burbuja con los de la Kang et al., (1998).

Y.K. Kang (1998) Actual trabajo

Entrada |Salida Entrada |Salida
Temperatura liquido, °C 65.8 49.0 65.8 48.4
Temperatura del vapor, °C 28.6 64.0 28.6 43.6
Temperatura enfriamiento, °C 46.4 53.0 46.8 51.0
Caudal del liquido, kg/h 12.8 16.7 12.6 16.0
Caudal del vapor, kg/h 7.5 3.5 3.6 0.4
Caudal de enfriamiento, kg/h 327.3 327.3 327.6 327.6
Porcentaje masico de amoniaco de la 28.3 45.2 28.3 42.46
solucion
Porcentaje masico de amoniaco en el| 98.33 96.70 98.33 99.00
vapor
Relacion vapor-liquido (RVL) 0.6 0.3 0.6 0.2

2.3.8 Resultados de la simulacién

En la tabla 2.4 se muestra la geometria del intercambiador de placas utilizada para la
simulacion del absorbedor, basado en el prototipo que se utilizard en la parte
experimental. Sin embargo en el modelado se tuvo que hacer modificaciones en las
dimensiones del diametro del tubo de inyeccidén (2 mm) y el numero de inyectores de
vapor (8), esto fue requerido porque el rango de trabajo no se adecuaba a la correlacion

que calcula el didmetro de la burbuja.
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meng (1) my (i+1) my (i+1)
hene (1) hy (i+1) hy (i+1)
LIQUIDO ! I | VAPOR
| N |
i T i
hHZO,INT,L i< E < i hHZO,INT,V
- {, | s - Q.
NH3,INT,L H ¢ : NH3,INT,V
QeNr ' A |
| S |
Qsent i‘ E ’i Qsenv
Mg (i+1) my (i) my (i)
hexe (i+1) he (i) hy (i)

Figura 2.8 Balance de energia en un volumen de control en un proceso de absorcion.

Tabla 2.4 Datos geométricos del intercambiador de placas utilizado en el absorbedor.

Geometria valor
Longitud, cm 50
Ancho, cm 10
Separacion de las placas, mm 2
Numero de placas 4
Numero de inyectores de vapor de NH; 8
Diametro del orificio, mm 2

2.3.8.1 Resultados de la simulacion para la mezcla NH3;-H,O

La tabla 2.5 muestra las condiciones iniciales (establecidas en la seccion 2.2.2) y
finales en que oper6 el absorbedor de burbuja. Como se puede observar la solucién no
llega a absorber totalmente el vapor de NH; para las dimensiones establecidas del
intercambiador de placas. Ademas la solucion se enfria un AT = 9.3 °C, mientras que el
vapor de amoniaco se calienta un AT = 35 °C. Por ultimo se observa que la

concentracion de amoniaco del vapor disminuy6 de 0.999 hasta 0.987.
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Tabla 2.5 Condiciones de las corrientes a la entrada y salida del absorbedor de burbuja
con la mezcla de NH;-H,O.

Parametro Entrada Salida Diferencia
Temperatura de la solucion, °C 44.5 35.2 9.3
Temperatura del vapor, °C -5.0 30.6 35.6
Temperatura del agua de enfriamiento, °C 30.0 349 4.9
Caudal masico de la solucion, kg/s 8.310° |8.5107 210"
Caudal masico del vapor, kg/s 3510% |1.010*| 2.510™
Caudal masico del fluido de enfriamiento, kg/s 3.5107

Fraccion masica de amoniaco de la solucion 0.33 0.35 0.02
Fraccion mésica de amoniaco del vapor 0.999 0.987 0.012
Presion de trabajo, bar 2.3

La figura 2.9 presenta los perfiles de temperatura de las corrientes a lo largo del
absorbedor. Como puede apreciarse, la temperatura interfacial y de la solucion son muy
parecidas; ademas ambas corrientes decrecen al final del absorbedor desde un valor de
44.50 hasta 38.80 °C, en cambio la diferencia entre las temperaturas de la interfase y del
vapor son muy diferentes, de lo que se deduce que la resistencia térmica en la burbuja es
mas significativa. También se observa que la temperatura del vapor aumenta muy
rapidamente de —5 hasta 28 °C en los 15 cm de la zona de entrada, debido a la gran
cantidad de calor disipado por el proceso de absorcion en esta zona, después la

temperatura crece ligeramente.

En la figura 2.10 se muestra la variacion del porcentaje masico de amoniaco de las
corrientes de solucion y de vapor, asi como sus correspondientes valores en la interfase
a lo largo del absorbedor. Las concentraciones en la fase liquida y vapor son muy
parecidas a las de la interfase, lo que significa que la resistencia a la transferencia de

masa es pequena.
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Figura 2.9 Perfil de temperaturas a lo largo del absorbedor en el absorbedor utilizando
un intercambiador de placas con NH3-H,O.
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Figura 2.10 Perfil de la concentracion de amoniaco de las distintas corrientes en el
absorbedor de burbuja utilizando un intercambiador de placas con NH3-H,O.

La relacion del flujo de absorcion (z) se mantiene por encima de la unidad hasta una
distancia de 17 cm, y después permanece practicamente constante en un valor igual a
0.999. El parametro z nos informa acerca de los componentes que se absorben o
desorben en cada seccidn; asi, cuando el valor de z es mayor que 1 significa que el agua

se esta desorbiendo de la fase liquida hacia el vapor, mientras que el amoniaco se

Estudio del proceso de absorcion con NH3-H,O en intercambiadores de placas 2.32



Capitulo 2. Modelado del proceso de absorcion en burbujas en un canal de un intercambiador de placas

absorbe. En cambio cuando z es menor que 1 ambos componentes pasan de la fase
vapor a la liquida (absorcion). Esto se puede visualizar con mayor facilidad en la figura
2.11, el flujo de amoniaco por seccidon siempre se absorbe a lo largo del absorbedor,
mientras que el agua presenta una desorcion hasta una longitud de 15 cm (z> 1) y a
partir de esta longitud, ambos componentes se absorben (z < 1). En esta misma figura se
puede notar que existe una discontinuidad positiva del flujo absorbido a los 9 cm del
absorbedor, esto fue debido a que el diametro de la burbuja cambia de tamafio de 1.7 a
1.3 cm por la disminuciéon del Numero de Reynolds en el orificio, calculando este
parametro con otra ecuacion. Por ultimo se observa que el flujo de vapor inyectado no

fue totalmente absorbido en los 50 cm de longitud del absorbedor.

En la figura 2.12 se representan graficamente los coeficientes de transferencia de
calor en funcién de la longitud del absorbedor. Las resistencias térmicas de la solucion
y de la corriente del agua de enfriamiento afectan de manera similar al coeficiente
global de transferencia de calor, U, ocasionado tal vez, por los bajos caudales de ambas
corrientes. El valor de U se mantiene casi constante en 1.2 kW/m® K a lo largo del
absorbedor. Por otra parte la resistencia térmica en la burbuja fue afectada
significativamente por el vapor (hy nt) que por el liquido (hy int). El valor de hy vt fue
afectado por la disminucién de la temperatura de la solucion a la salida del absorbedor
cambiando su valor de 9 hasta 7 kW/m? K, mientras que el valor de hy it permanecid

constante.
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Figura 2.11 Perfil del Flujo absorbido en el absorbedor de burbujas utilizando un
intercambiador de placas con la mezcla NH3-H,O.
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Figura 2.12 Variacion de los coeficientes de transferencia de calor a lo largo del
absorbedor de burbujas utilizando un intercambiador de placas con NH;-H,O.

2.3.8.2 Resultados de la simulacion para la mezcla NH3-LiNO;

El método de resolucién para esta mezcla es practicamente el mismo que para la
mezcla NH3-H,O; la tnica diferencia reside en la fase vapor, ya que en esta mezcla el
absorbente no es volatil, por lo cual, en las ecuaciones de difusiébn no es necesario
utilizar la parte gaseosa, ya que no hay una diferencia de concentraciones entre la
interfase y el vapor, por lo cual el valor de la relacion del flujo de absorcion se obtiene

directamente la siguiente expresion.

1-Xx
Nuys = kmL(Inj (2.65)

= Xint

Correlaciones empiricas

Las correlaciones utilizadas fueron las mismas que la mezcla NH3-H,O, a excepcion
del coeficiente de transferencia de calor en la fase vapor, ya que existe un solo

componente.
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Para el caso de la mezcla NH3-LiNO3, como solo existe un componente en la fase vapor

se tuvo que cambiar la ecuacion por una propuesta por Colburn (1937).

. k s
hseny = JCPy W(@j (2.66)

Donde fv es el caudal volumétrico del vapor en m*/s y j es un factor de transferencia

de calor.

La tabla 2.6 muestra los resultados de la simulacién del absorbedor con la mezcla
NH;-LiNOs. El caudal de vapor inyectado al igual que en el caso de la mezcla NH3;-H,O
no fue absorbido totalmente a lo largo de la geometria especificada, siendo ademas un
poco menor. Las diferencias en las condiciones de trabajo entre ambas mezclas
(establecidas por la simulacion del ciclo simple de absorcion) se encuentran en la
concentracion de entrada de la solucion: 0.33 kgnps/kgsor para NH3-H,O y 0.44 para
NH;3-LiNOs, y los valores de la presion: 2.3 y 3.55 bar para la mezcla NH3-H,O y NHj3-

LiNOs respectivamente

La figura 2.13 muestra el comportamiento de la temperatura de cada corriente a lo
largo del absorbedor para la mezcla NH;-LiNOs. Las temperaturas tienen casi el mismo
comportamiento que para la mezcla NH3-H,O, a excepcion de la temperatura del vapor
que tiene una tendencia casi lineal a lo largo del absorbedor, calentdndose hasta una
temperatura cercana a 30°C. En este caso no se observo el crecimiento exponencial de
la temperatura del vapor como ocurrid en el caso del NH3-H,O, lo que puede ser

atribuido a la menor capacidad de absorcion que tiene la solucion liquida.

La figura 2.14 muestra la variacion de la concentracion de amoniaco del liquido y de
la interfase en funcion de la longitud del absorbedor para la mezcla NH3-LiNOs. Esta
mezcla muestra una mayor resistencia a la transferencia de materia entre el seno del
liquido y la interfase, en comparacion con el caso del amoniaco-agua. Al principio del
absorbedor, la diferencia de concentraciones es pequefa, pero a medida que aumenta
longitudinalmente esta diferencia crece rapidamente, debido al aumento de la viscosidad

de la solucion.
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Tabla 2.6 Condiciones iniciales y finales del absorbedor de burbuja con la mezcla NH;-

LiNO:s.
Condicion Entrada Salida
Temperatura de la solucion, °C 44.5 32.58
Temperatura del vapor, °C -5 29.8
Temperatura del agua de enfriamiento, °C 30 333
Caudal masico de la solucion, kg/s 8.3*10° | 8.4*107
Caudal masico del vapor, kg/s 3.5%10% | 2*10™
Caudal masico del fluido de enfriamiento, kg/s 3.5%107
Fraccion masica de NH; en la solucidon 0.44 0.45
Fraccion mésica de NHj del vapor 1
Presion del absorbedor, bar 3.55
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Figura 2.13 Perfiles de temperatura en el absorbedor de burbujas para NH3-LiNOs.
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Figura 2.14 Perfil de la fraccion masica de amoniaco de la solucion y de la interfase a lo
largo del absorbedor de burbujas para la mezcla NH3-LiNO:s.

2.3.8.3 Comparacion de los resultados para las mezclas NH3-H,O y NH3-LiNO3

En esta seccion se presentan los resultados obtenidos en un absorbedor de burbujas
para las mezclas NH3-H,O y NH3-LiNOs. La temperatura de entrada de la solucion al
absorcion fue fijada a 44.5 °C para ambas mezclas, mientras que la presion del
absorbedor fue de 2.30 bar par NH3-H,O y 3.35 bar para NH3;-LiNO;. Para las
corrientes externas se ha considerado un caudal de agua de enfriamiento de 126 kg/h y

una temperatura de entrada de 30°C.

La figura 2.15 muestra el comportamiento del flujo absorbido por seccion a lo largo
del absorbedor, donde claramente se observa que el bajo potencial de absorcion de NH;-
LiNOs provoca que el flujo de absorcion siempre fuera mayor para la mezcla NH3;-H,O
a lo largo del absorbedor. En cuanto al comportamiento del flujo absorbido puede
dividirse el absorbedor en dos partes. En la primera seccion se observa un crecimiento
exponencial para ambas mezclas en los primeros 9 cm. Los valores obtenidos para esta
seccion van de 0.6 hasta 2.1 10™ kg/m” s para la mezcla NHs-H,O y de 0.32 hasta 1.4
10~ kg/m* s para la de NH3-LiNOs. En la segunda seccion (después de 10 cm) el flujo
de absorcion tiene una tendencia a crecer un poco y después decrece su valor. El
méximo valor alcanzado fue de 2.95 para el NH3-H,O y de 1.66 10~ kg/m® s para el
NH;3-LiNO;.
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La figura 2.16 muestra el flujo absorbido total en funcion de la longitud del
absorbedor para dos diferentes mezclas de trabajo. El comportamiento del flujo de
absorcion es muy similar para ambas mezclas y ademas tienen casi el mismo valor hasta
una longitud de 10 cm (2 10” kg/s), después la mezcla NH;-H,0O empieza a crecer con
mayor rapidez. El flujo absorbido total para la mezcla NH3;-H>O y NH3-LiNOs es de
25.0 107 y 14.5%10 kg/s, respectivamente.

La figuras 2.17 muestra el calor disipado total a lo largo del absorbedor. La grafica
muestra un comportamiento ligeramente exponencial al principio del absorbedor para
los dos fluidos de trabajo. Los valores del calor disipado total para las mezclas NHjs-
H,O y NH3-LiNOs fueron de 0.71 y 0.49 kW respectivamente, representando un

crecimiento de un 46 % mayor para la mezcla NH3-H,O.
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Figura 2.15 Flujo de vapor absorbido en funcion de la longitud del absorbedor de
burbujas utilizando un intercambiador de placas.
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Figura 2.16 Flujo absorbido total en funcion de la longitud del absorbedor de burbujas
utilizando un intercambiador de placas.
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Figura 2.17 Potencia térmica total disipada en funcion de la longitud del absorbedor de
burbujas utilizando un intercambiador de placas.

La figura 2.18 muestra como disminuye la relacion vapor-liquido (RVL) para ambas
mezclas a lo largo del absorbedor, debido a la desaparicion del vapor de amoniaco por
la absorcion. El valor de RVL varia de 0.7 hasta 0.45 para el NH3-H,O y de 0.45 hasta
0.2 para el NH3-LiNOs;. Como se aprecia los valores de RVL son mayores para la

mezcla NH3;-H,O que para la mezcla NH3-LiNO; debido principalmente a que la
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viscosidad de esta ultima es mayor (ver figura 2.19). También se puede apreciar que
RVL tiene un ligero crecimiento al comienzo del absorbedor, ocasionado

principalmente por la desorcion de agua de la solucion a la fase vapor.

La figura 2.19 muestra la evolucion de la viscosidad de las soluciones de las mezclas
a lo largo del absorbedor. Se puede ver que la viscosidad de la mezcla NH;3-H,O es
mucho menor que la mezcla NH;-LiNOs, lo que justifica la reduccion en la
transferencia de masa y de calor observada en las graficas anteriores. También se
observa que para la mezcla NH3-LiNO3; aumenta su viscosidad de 1.8 hasta 2.9 cp
ocasionado principalmente por el subenfriamiento que tiene la soluciéon a lo largo del

absorbedor, mientras que la viscosidad de la otra mezcla permanece casi fija a 0.74 cp.
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Figura 2.18 Variacién de la relacion vapor-liquido a lo largo del absorbedor de burbujas
utilizando un intercambiador de placas.
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Figura 2.19 Variacion de la viscosidad de la solucion a lo largo del absorbedor de
burbujas utilizando un intercambiador de placas.
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Capitulo 3. Instalacion experimental para el estudio del proceso de absorcion en un intercambiador de placas

3.1 INTRODUCCION

En este capitulo se describe de forma detallada la instalacion del equipo experimental
para la caracterizacion del absorbedor utilizando un intercambiador de calor de placas
Alfa Laval modelo NB51 de tres canales, incluyendo los circuitos auxiliares y la
instrumentacién implementada. Las condiciones de operacion del absorbedor se han
establecido a partir del modelo termodinamico del funcionamiento del ciclo simple de
refrigeracion por absorcion descrito en el capitulo anterior. Ademas, el intervalo de
operacion en el que se realizara el estudio experimental del absorbedor esta basado en
un analisis de sensibilidad del funcionamiento del ciclo. Esta informacion se ha
utilizado también para el disefio del banco de ensayos. Por ultimo se describe el
protocolo seguido en cada experimentacion desde la preparacion de la solucion

amoniaco-agua de partida hasta la finalizacion de la experiencia.

3.2 CONDICIONES DE OPERACION DEL BANCO DE ENSAYOS
3.2.1 Determinacion del intervalo de operacion

El intervalo de operacion del banco de ensayos y la seleccion de la instrumentacion,
se realizo utilizando el modelo termodinamico del ciclo de refrigeracion por absorcion
del capitulo anterior. Primeramente se establecio el estado base que se muestra en la
tabla 3.1, a partir del cual se realizé un andlisis de sensibilidad con el fin de establecer el
intervalo de trabajo en el que es factible operar. Los pardmetros a variar son las
temperaturas de cada componente del ciclo. En la tabla 3.2 se muestran los intervalos de

variacion de las temperaturas de los componentes térmicos del ciclo.

Tabla 3.1 Condiciones de operacion de base del proceso de absorcion

Parametro Valor ‘
Temperatura del generador, °C 110
Temperatura del condensador y absorbedor, °C 35
Temperatura del evaporador, °C -5
Fraccion masica de amoniaco a la salida del evaporador 0.999
Potencia frigorifica, kW 6
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Tabla 3.2 Intervalos de variacion de las temperaturas de los componentes del ciclo de
refrigeracion por absorcion.

Componente Intervalo de operacion, °C
Evaporador -15a5
Generador 95a130
Absorbedor 30a40
Condensador 30a45

3.2.2 Resultados

En las figuras 3.1 y 3.2 se representan graficamente los valores del coeficiente de
operacion, COP, y de la concentracion de amoniaco en la solucion a la salida del
generador asi como del absorbedor, en funcién de la temperatura del evaporador y del
condensador, respectivamente. En la figura 3.2 se observa como el COP adquiere
valores significativos a partir de una temperatura de evaporacion de -8 °C (COP =
0.32), limitado por las bajas temperaturas del generador (110 °C). El incremento del
COP con la temperatura de evaporacion va asociado a una mayor diferencia de
concentraciones de las soluciones que salen del absorbedor y del generador; en otras
palabras, hay una mayor cantidad de refrigerante en la solucion.

En la figura 3.2 se muestra como el COP disminuye exponencialmente conforme
aumenta la temperatura de condensacion. En estas condiciones es posible utilizar agua
de enfriamiento a temperaturas entre 25 y 35 °C, y también aire del ambiente exterior, si
se mantiene una temperatura de condensacion de 40 °C, aunque con el inconveniente de
que pueda ocurrir una caida drastica si se aumenta ligeramente la temperatura. El
intervalo de concentraciones de la solucidén que sale del generador es de 0.30 - 0.38
kgnns/kgsor, mientras que la concentracion de la solucion obtenida en el absorbedor

permanece constante en 0.38 kgnna/kgsoL.
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Figura 3.1 Variacion del COP y de las composiciones de las soluciones a la salida del
generador Xg Y del absorbedor xa en funcion de la temperatura del evaporador.

0.6

P, =228 bar, T, = 35°C, T¢ = 110°C, y = 0.99
05 |

04 r

03

02 r

0.1 r

Coeficiente de operacion
Concentracion de NHj, fraccién masica

30 33 36 39 42 45
Temperatura del condensador, °C

Figura 3.2 Variacion del COP y la concentracion de las soluciones que salen del
generador y del absorbedor, con la temperatura del condensador.

Las figuras 3.3 y 3.4 muestran la variacion del COP y de la temperatura de la
corriente a la entrada al absorbedor a diferentes temperaturas de absorcion en funcién de
la temperatura del generador. La figura 3.3 muestra que el COP empieza a tener un

valor aceptable a partir de una temperatura del generador de 95 °C para una temperatura
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del absorbedor de 30 °C; asimismo puede observarse que para una temperatura de
absorcion de 40 °C ya no es factible trabajar por debajo de 105 °C en el generador.
También se observa que a partir de cierta temperatura, el COP practicamente es

insensible al aumento del nivel térmico en el generador.
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Figura 3.3 Variacion del COP con la temperatura del generador a diferentes
temperaturas de absorcidn para un ciclo simple de amoniaco-agua.
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Figura 3.4 Temperatura de la solucidn a la entrada del absorbedor en funcion de la
temperatura del generador para un ciclo simple de absorcion de amoniaco-agua.
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En la figura 3.4 se observa que a medida que aumenta la temperatura del generador,
la temperatura de la solucion a la entrada al absorbedor aumenta de 35 a 55 °C, aunque

esta depende de la eficiencia térmica del economizador.

La tabla 3.3 muestra el rango de operacion final del absorbedor, en las cuales, puede
operar el equipo experimental. Los resultados muestran que solo es posible disipar el
calor del absorbedor utilizando agua de enfriamiento, el uso de aire esta muy limitado

por la baja eficiencia que tiene el sistema.

Tabla 3.3 Intervalo de variacidn de los parametros de operacion del banco de ensayos.

Parametro Rango
Temperatura del absorbedor, °C 30-40
Temperatura del vapor de amoniaco, °C -8-0
Temperatura de la solucion a la entrada del absorbedor, °C 35-55

Fraccion mésica de amoniaco en la solucion a la salida del generador | 0.30 - 0.38

Fraccion masica de amoniaco en la solucién a la salida del| 0.31-0.42
absorbedor

3.3 DESCRIPCION DE LA INSTALACION EXPERIMENTAL

Una vez establecidos los rangos de operacion, se disefié el banco de ensayos. El
banco estd concebido de forma que es posible variar los pardmetros mas importantes
como caudales masicos, temperaturas y concentraciones masicas de la solucion de
amoniaco-agua con la finalidad de poder obtener una base de datos experimentales que
facilite la evaluacion del absorbedor, y en particular la determinacion de los coeficientes
de transferencia de masa y de calor, Utiles para el disefio de equipos. El disefio de los
equipos auxiliares se realiz6 a partir las caracteristicas geométricas del absorbedor como
el area de la seccidn de paso, el numero de canales, la velocidad del fluido, el Nimero

de Reynolds, etc.

La figura 3.5 muestra de forma esquematica el banco de ensayos, que consta
principalmente de dos circuitos principales: el de solucion de NH3-H,O vy el de vapor de
amoniaco, y de dos circuitos auxiliares: el de calentamiento de la solucion y el de

enfriamiento del absorbedor. A continuacion se describe cada circuito:
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SECCION DE
TEST

CIRCUITO DE
CALENTAMIENTO

@ Caudalimetro
Coriolis
@ Temperatura
Agua de
Red @ Presion

CIRCUITO DE B
ENFRIAMIENTO @ Caudalimetro

Botella
amoniaco

Figura 3.5 Esquema del banco de ensayos del absorbedor

3.3.1 El circuito de solucién de NH3-H,O

El circuito de solucion consta principalmente de la seccion de test (absorbedor a
ensayar), un intercambiador de calor CAL-ENF, un separador vapor-liquido (SEP V-
L), una vélvula de seguridad, dos depdsitos de acero inoxidable y una bomba de

circulacion.

La seccion de test del banco de ensayos es la parte fundamental de estudio, ya que
aqui se producira el proceso de absorcion del vapor de amoniaco por la solucién. Las
variables independientes son: temperaturas de la solucion y del agua de enfriamiento a
la entrada del absorbedor, asi como los caudales méasicos de la solucion de NH3-H,O,
del agua de enfriamiento y del vapor de amoniaco.

Los procesos que tienen lugar en este circuito del banco de ensayos se describen a

continuacion. La solucion diluida en amoniaco (también denominada como “pobre” en
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amoniaco) que sale del depdsito de solucion (TS) es precalentada en el intercambiador
CAL-ENF por el circuito de calentamiento a la temperatura fijada; a continuacion por
medio de un juego de valvulas, la solucién, es bombeada a la parte inferior del
absorbedor donde se pone en contacto con la corriente de vapor de amoniaco procedente
de la botella. El calor liberado en el proceso de absorcion del absorbedor es extraido por
el circuito de enfriamiento. La corriente de agua de enfriamiento entra por la parte
superior del absorbedor y sale por la inferior, contracorriente con las corrientes de
solucion y de vapor de amoniaco que circulan por el centro del canal del absorbedor. La
solucion concentrada o rica en amoniaco que sale del absorbedor es conducida al
separador vapor-liquido (SEP V-L), para eliminar el vapor no absorbido. Por dltimo la

solucion es almacenada en el deposito (TA).

La alta corrosividad de la mezcla de trabajo para ciertos materiales motivé que todas
las lineas fueran construidas en acero inoxidable. Las tuberias se construyeron con
didmetros exterior e interior de 12 y 10 mm, respectivamente. El disefio de banco
permite que la solucién circule en el absorbedor tanto en co-corriente como en
contracorriente con la corriente del vapor de amoniaco; también se dispusieron en el
banco de una serie de valvulas de esfera, ademas de otras valvulas de aguja, para

controlar el flujo de solucién con mayor precision a la entrada y salida del absorbedor.

En la figura 3.6 se muestra una foto del banco de ensayos donde se pueden apreciar
el tamafio y disposicion espacial de los componentes importantes como la seccion de
test (absorbedor), el separador vapor-liquido (SEP V-L), el intercambiador de calor
CAL-ENF, el tanque de solucion (TS) y el de almacenamiento (TA).

A continuacién se describe detalladamente cada uno de los componentes mas
importantes del circuito de solucion, asi como el acoplamiento de la inyeccién de vapor

en el absorbedor.
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TS
Absorbedor
Linea de
enfriamiento

TA

CAL-ENF

Resistencias
eléctricas

Figura 3.6 Foto del banco de ensayos para estudiar el proceso de absorcion

3.3.1.1 Absorbedor con intercambiadores de placas

Los intercambiadores de calor de placas han sido recomendados por diferentes
investigadores para aumentar la eficacia de los sistemas de refrigeracion por absorcion
de amoniaco-agua ya que proveen altos coeficientes de transferencia de calor, un buen
mezclado liquido-vapor (comparados con los de tubos lisos) y permiten reducir
significativamente la carga de amoniaco en las méaquinas haciéndolos ademéas mas
ligeros, compactos y con menos inercia (Christensen et al., 1996; Kang et al.,1998; Lee
et al., 2002).

Estos equipos presentan la caracteristica de transferir grandes cantidades de calor
provocado por la turbulencia del fluido producida por las corrugaciones de sus placas.
Estas unidades compactas constan de placas usualmente de acero inoxidable y pueden
operar a altas presiones. La caracteristica principal de este tipo de intercambiador es la

formacion de canales cuando se unen dos o mas placas (ver figura 3.6), que
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dependiendo del tipo, pueden formar diferentes angulos con respecto a la horizontal, lo
que va asociado al aumento o disminucién de la turbulencia y a la caida de presion. Las
corrientes de los fluidos de calentamiento y de enfriamiento pueden disponerse de

diferentes maneras: en co-corriente o en contracorriente, en serie o en paralelo, etc.

En la figura 3.7a se muestra una vista transversal de los canales formados al unir las
placas, notandose los canales que llevan las lineas de enfriamiento y calentamiento, en
la cual solo existe transferencia de calor y no de masa. En la figura 3.7b puede
observarse la trayectoria del fluido en una placa. En la seccion 1, el fluido entra por el
puerto inferior y se distribuye a lo largo de la placa gracias a las pequefias
corrugaciones. En la seccion 2, se produce la mayor transferencia de calor provocada
por las corrugaciones, por ultimo en la seccién 3 el fluido se vuelve a juntar y sale por el

puerto de superior.

Canales

— Salida del
fluido
Seccion 3
N
S iy RN In N
N A

|
1
\/f/ Canales
Seccién 2
T Seccion 1

Fluido de Fluido de
Enfriamiento  Calentamiento

Entrada del
fluido

Figura 3.7 Intercambiador de placas: (a) vista lateral de los canales formados por la
unién de dos o mas placas, (b) distribucion del fluido en una placa.

El Absorbedor esta constituido por un intercambiador de calor de placas
suministrado por la compafia Alfa Laval, modelo NB51 con placas de tipo L de acero
inoxidable AISI 316, con placas termosoldadas con una corrugacion tipo “chevron”, las
cuales, forman un angulo de 60° con respeto a la horizontal; el intercambiador consta de
4 placas, formando 3 canales. Por el canal central circula la solucién y el vapor de NH3,
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mientras por los canales laterales circula el agua de enfriamiento. La inyeccion del

vapor de amoniaco se realiza por la parte baja del absorbedor de modo que las burbujas

de amoniaco producidas ascienden a lo largo del canal provocando una mayor

turbulencia.

La inyeccién del vapor se realiza por medio de un tubo fino colocado en la parte

inferior del intercambiador, cuyos diametros exterior e interior son de 3.2 y 1.7 mm

respectivamente. Este tubo llega hasta la parte central de la placa (ver figura 3.8), donde

la solucion puede circular en co-corriente 0 en contracorriente con el vapor, segin se

disponga. En la tabla 3.4 se muestran las dimensiones del intercambiador de placas.

Solucién concentrada
NH;-H,0

Vapor de amoniaco —

Solucién diluida NH5-
H,O

Figura 3.8 Diagrama esquematico de la conexion de las lineas de
vapor y solucién al intercambiador de placas.

Tabla 3.4 Dimensiones de una placa del intercambiador.

Geometria Valor
Area de la placa, cm? 500
Longitud, cm 52.60
Ancho, cm 11.10
Area de la seccién de paso, cm? 2
Separacion de placas, cm 0.20
Espesor de la placa, cm 0.04
Didmetro de la seccion de los orificios 2.50
de entrada (puertos), cm
Peso, kg 4.2

Estudio del proceso de absorcion de NH3-H,O en intercambiadores de placas
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3.3.1.2 Depdsitos de almacenamiento de las soluciones diluida y concentrada

Estos tanques son utilizados para el almacenamiento de la solucion. Al principio de
la experimentacion el tanque de solucion (TS) dispone de un cierto volumen de solucion
diluida en amoniaco que a lo largo de las experiencias serda bombeado hacia el
absorbedor y se conducira despues, una vez absorbido el amoniaco, al tanque de
almacenamiento (TA). ElI volumen de los tanques esta calculado para que la
experimentacion pueda durar unas tres horas a un caudal moderado de unos 60 kg/h de

solucién.

Cada dispositivo de almacenamiento esta constituido por dos depositos cilindricos de
acero inoxidable 316 conectados en serie. Las dimensiones de cada uno de los depdsitos
son: 60 cm de longitud y 48 cm de diametro exterior, con una capacidad total de 210
litros. Cada deposito esta provisto de un manoémetro, un purgador de aire y un tubo de

teflon transparente para conocer el nivel de la solucion.

3.3.1.3 Intercambiador de calor CAL-ENF

La finalidad de este intercambiador es precalentar o enfriar la corriente de solucion
diluida en amoniaco para que acceda al absorbedor a la temperatura deseada. Este
componente es un intercambiador de calor cilindrico tipo espiral, de acero inoxidable,
modelo k4 CC, de 51.4 cm de largo y 12 cm de diametro exterior, con una superficie de
intercambio de calor de 1.4 m®. Este intercambiador es utilizado para intercambiar calor

entre el circuito de solucion y el circuito de calentamiento en contracorriente.

3.3.1.4 Separador vapor-liquido SEP V-L

Este componente estd constituido por un cilindro de acero inoxidable de 50 cm de
largo y 23 cm de diametro exterior, un purgador, una valvula de seguridad y un tubo
vertical de teflon transparente colocado exteriormente para conocer el nivel de solucion
del tanque. El separador esta conectado con la linea de solucion de la parte alta del
absorbedor (ver figura 3.5), teniendo la funcién de eliminar el vapor de NH;z no
absorbido por la solucién en el absorbedor y asi evitar la absorcion dentro de la tuberia.
El vapor excedente es eliminado por la parte superior del separador a través de una

valvula de aguja hacia un deposito con agua.
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3.3.1.5 Bomba de circulacion

La bomba de la solucion es de engranajes con acoplamiento magnético, marca
Tuthill, modelo D9900, con una potencia de 0.12 kW. El caudal volumeétrico de
solucion es controlado por una valvula de aguja. A la maxima velocidad de rotacion del
motor de 2900 rpm, la bomba puede desplazar 4 I/min con una pérdida de carga de 3 bar
entre la aspiracion y la impulsion. Para evitar problemas de cavitacién, la bomba fue

colocada a 50 cm por debajo del tanque de solucién.

3.3.2 Circuito de vapor de amoniaco

Este circuito es utilizado para inyectar el vapor de amoniaco en fase vapor en el
absorbedor. EIl vapor de NH3 procede de una botella en donde esta almacenado como
liqguido comprimido, con una pureza de 99.3%. Gracias a la baja presion y al calor
ambiental transmitido por la pared del tubo, el liquido se vaporiza y puede disponerse

de la corriente de vapor.

Este circuito dispone de un transmisor de presion, colocado a la entrada del
absorbedor, un sensor de temperatura del tipo termopar, y una valvula manoreductora
para controlar la presion de salida de la botella. La inyeccidn del vapor esta conectada a
una tuberia de acero inoxidable cuyos diametros exterior e interior son de 6.3 y 3.5 mm,
respectivamente. Por medidas de seguridad la botella se coloc6 a unos 5 m del

dispositivo experimental.

3.3.3 Circuito de calentamiento de la solucion

El circuito de calentamiento de la solucion puede ser utilizado para realizar las
funciones de preparacion y del precalentamiento de la solucién. En la seccion 3.6 se

describiran con detalle la forma en que opera en cada una de dichas funciones.

Este circuito esta constituido por una resistencia eléctrica (R2) en forma de cartucho
de 5 kW, un intercambiador de calor CAL-ENF, una bomba, un caudalimetro
magnético y una valvula de seguridad. La tuberia utilizada es de cobre de 2.54 cm de

didmetro exterior.
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La bomba de circulacion es de la marca GRUNDFOS modelo CR1-6. Este tipo de
bomba esté disefiada para proporcionar una presion diferencial alta, necesaria para los
circuitos de la planta piloto, con una pérdida de carga considerable debido a los equipos
como los intercambiadores de placas y otros elementos accesorios como valvulas,
curvas y codos del circuito. El caudal nominal son 1.8 m*h para una diferencia de
presion de 2.18 bar, mientras que la presion y temperatura maxima de trabajo son de 16
bary 120°C.

La resistencia eléctrica modelo RFP-ESP de la marca IES, de 5 kW, trifasica a 230 o
400 V, consiste en un cilindro de acero galvanizado de longitud total de 600 mm, en el
que estdn inmersas unas resistencias de acero inoxidable, con caja de conexiones de
poliéster que incluye un termostato de 50 a 220 °C, la cual se encuentra separada para

evitar sobre-calentamiento en las conexiones.

3.3.4 Circuito de enfriamiento

El agua de enfriamiento circula en paralelo a través de cada uno de los dos canales
laterales del absorbedor y tiene la finalidad de disipar el calor generado en el proceso de
absorciodn, el cual, a su vez es enfriado gracias al intercambiador de calor auxiliar (HX1)

utilizando agua de red, como lo muestra la figura 3.5.

Este circuito consta de una resistencia eléctrica (R1), un intercambiador de calor
auxiliar (HX1), una bomba de circulacién (similar a la del circuito de calentamiento),
un caudalimetro magneético y dos sensores de temperatura Pt-100 (descritos mas
adelante). La resistencia (R1) es utilizada para asegurar una determinada temperatura
del agua de enfriamiento a la entrada del absorbedor, mientras que la finalidad del
intercambiador de calor auxiliar (HX1) es la disipacion del calor obtenido en el
absorbedor. Ademas, un purgador colocado en la parte superior permite evacuar aire o
gases contenidos en el circuito. Por medio de un juego de valvulas, se puede cambiar el
sentido de circulacién de este circuito con respecto al absorbedor, en flujo paralelo o co-

corriente o bien en contracorriente con la solucion de NHs-H-0.
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3.4 INSTRUMENTACION
3.4.1 Medidores de temperatura

Para la medida de la temperatura de las corrientes de solucién y de agua de
enfriamiento se emplearon termo-resistencias Pt 100, modelo CR-BNN de 4 hilos, con
un limite de temperatura maxima de 250 °C, y una precision de + 0.10°C a0 °C y de
0.35 °C a 100 °C. Estos sensores se situaron tanto a la entrada como a la salida del

absorbedor.

Los sensores estan alojados en sondas de tipo industrial pero en version aligerada, de
clase A (la méaxima precision) con cabezal de conexiones en aluminio y conector
ceramico. La vaina es de acero y el cierre estanco se realiza por medio de un racord
libre con sistema press-fitting. Se adoptd el sistema de cuatro hilos porque es mas
preciso que el de dos o tres hilos, y éste es un factor muy importante para la
determinacion experimental de los coeficientes de transferencia de calor. En el apéndice

B se detalla el método seguido para la calibracion de estos sensores.

Para el control de la potencia de las resistencias eléctricas se utilizaron reguladores
PID (Proportional Integral Derivative) de la marca Shimaden serie SR71-8P1-1C con
control autotuning PID, sefial de entrada a termopar (K, J,...) o termo-resistencia Pt100,
sefial de salida de voltaje por SSR 15 V3 Vcc (por regulacion o relé de estado sélido)
con dimensiones 48 x 48 x 110 mm. Para medir la temperatura de los PID se opt0 por
colocar termopares, para tener una respuesta mas rapida, hecho que favorece la

reduccion del tiempo de estabilizacion del sistema.

Los PID estan conectados a unos relés de estado sélido (por tiristores) para el control
de la potencia disipada por las resistencias eléctricas en los circuitos de enfriamiento y
calentamiento. Los relés utilizados son de tipo RN2448D50 de 50 A (25 A por fase),
una tensiéon nominal maxima de 480 Vca, 2 fases y una tensién de nominal de 5 - 24
Vcc.

3.4.2 Medidores de presion

Se colocaron tres transmisores de presién de acero inoxidable modelo S-10

(compafiia) con una precision menor o igual a 0.25% de fondo de escala, cuyo rango de
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lectura es de 0 a 4 bar con sefial de salida en mA. Estos sensores fueron situados a la
entrada y salida del absorbedor y en la linea de vapor de amoniaco.

Al ser la lectura de estos medidores en mA, se montaron resistencias en paralelo en
las conexiones de entrada de la tarjeta del sistema de adquisicion de datos para obtener
un valor de tension en mV, y poder asi, almacenar los datos de salida del sensor,
aplicando una ecuacion lineal al programa del Data Logger, para obtener directamente
los valores a medir. En el apéndice C se describe los pasos que se siguieron, ademas
este mismo procedimiento se siguié para los medidores de caudales de tipo Coriolis y
del magnético.

Por ultimo se colocaron dos manometros de 0 a 10 bar en los tanques de solucion y
almacenamiento. Estos fueron puestos para tener una idea de la presion y conocer mejor

el comportamiento del sistema.

3.4.3 Medidores de caudal

Para medir el caudal masico y la densidad de la corriente de solucién diluida en
amoniaco se colocaron dos caudalimetros. ElI primero es un caudalimetro del tipo
Coriolis de la marca MicroMotion Elite y modelo CMF025M, que esté colocado en la
salida del tanque de solucion. Este equipo facilita ademas del caudal volumétrico o
masico, la densidad y la temperatura de la corriente, con una precision de + 0.1% del
fondo de escala del caudal, de + 0.5 kg/m® en la medida de la densidad y de + 1 °C + 0.5
% de la lectura en °C en la temperatura, conectado a un transmisor modelo RFT9739. El
segundo caudalimetro esta colocado en la entrada del tanque de almacenamiento y
también es un medidor de caudal del tipo Coriolis de la marca Micromotion Elite y
modelo CMF010M conectado a un transmisor modelo 1700, con una precision similar

al anterior.

Para la lectura del circuito de enfriamiento y calentamiento se colocaron dos
caudalimetros magnético de la marca Emerson, modelo 8732C, con una precision de +
0.0015 m/s, con salida de datos en mA, rango de trabajo de 0.01 hasta 10 m/s, potencia

consumida de 10 W como méaximo y alimentado a 220 Vac.
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3.5 SISTEMA DE ADQUISICION DE DATOS

Los datos experimentales fueron almacenados utilizando un sistema de adquisicion
de datos de 6 1/2-digitos de la marca Keithley, modelo 2700. El equipo, de tipo consola
de sobremesa, puede medir voltajes, corrientes continua y alterna, resistencias de
sensores a 2 y 4 hilos, temperaturas (termopar, termo-resistores y RTD de 4 hilos),
frecuencias y periodos Yy realizar test de continuidad. Dispone de dos alojamientos para
conectar tarjetas de adquisicion de datos con 40 canales cada una, lo cual permite

trabajar alternativamente con una tarjeta u otra.

El sistema de adquisicion de datos se conecta a un PC via conexion IEEE-488 o RS-
232, o un dispositivo independiente, para el registro de las sefiales de medidas. El
programa del mismo fabricante permite guardar los datos y generar graficas que emulan

un registrador industrial, ademas de leer los valores instantaneos.

Mediante el software proporcionado por Keithley, cada uno de estos 40 canales
puede configurarse independientemente para un tipo de sefial de entrada especifica y se
puede modificar el valor medido mediante una funcion matematica para ajustarlo a un
rango de valores determinado de la sefial de medida, o para registrarlo con distintas

unidades de la variable medida, etc.

3.6 FUNCIONAMIENTO DEL BANCO DE ENSAYOS

La puesta en marcha es una de las partes fundamentales para el buen desarrollo de
los ensayos y la fiabilidad de los resultados. La estabilizacion del equipo experimental
se debe procurar que ocurra en un lapso de tiempo corto, ya que el volumen del tanque
de solucion y almacenamiento fue calculado para una duracion de unas tres horas de

trabajo a un flujo moderado (60 kg/h).
Las etapas a seguir en el funcionamiento del banco de ensayos son:
Q Preparacion de la mezcla,
Q Homogeneizacion,
Q Proceso de absorcion y

Q Parada del equipo.
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3.6.1 Preparacion de la solucién de NH3-H,0

El banco de ensayos esta disefiado de tal forma que se puede concentrar o diluir las
disoluciones de amoniaco-agua. Este proceso se lleva acabo fuera de la parte
experimental, es decir solo se utiliza en el caso de la preparacién de la mezcla o al

modificar la concentracidn a otras condiciones. A continuacion se describen los pasos:

1) Se retira el aire contenido tanto en los componentes como en la tuberia con el fin de
crear condiciones de vacio en los circuitos de solucion de NH3-H,O y de vapor de
NHs.

2) Una vez que se establece la concentracion de la solucion a la cual se desea trabajar,

se calcula el volumen que ocupara la mezcla liquida.

3) Se inyecta agua desmineralizada y se llena el tanque de almacenamiento hasta el

nivel deseado.

4) Se pone en marcha la bomba de solucion y se hace circular el liquido en un circuito
cerrado entre el intercambiador CAL-ENF vy el tanque de solucion TS, abriendo solo
las valvulas 2, 5, 6 y 7 (figura 3.5).

5) En este caso el circuito de calentamiento operarad en modo enfriamiento, para lo cual
se conecta el agua de red por las valvulas 12 y 13 (no es necesario utilizar ni la
bomba ni la resistencia eléctrica, ya que el objetivo es disipar el calor generado).

6) Se inyecta vapor de NHj3 abriendo la valvula 11 para que la solucion empiece a
absorber el vapor proveniente de la botella de amoniaco hasta llegar a las

condiciones de operacion.

7) Se calcula la concentracion a partir de los valores de densidad, temperatura y

condiciones de equilibrio, cada 15 minutos hasta un valor de consigna.

8) Por ultimo se cierra la valvula 11 y se deja homogeneizar durante 15 minutos sin
inyectar vapor; si se llega a la concentracion deseada el proceso finaliza, si no se

regresa al punto 6.
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3.6.2 Homogeneizacion

El primero paso para empezar la experimentacion es proceder a homogeneizar la
solucidn, ya que el tanque almacenamiento tiene un gran volumen de liquido en reposo
(alrededor de 200 litros). Para ello, se hace circular el liquido del tanque TS en circuito
cerrado durante una hora aproximadamente, sin pasar por el absorbedor. Para saber si el
grado de homogeneizacion es suficiente, se considerd un periodo de 20 minutos de
concentracion constante. La etapa de homogeneizacion tiene una duracion de unos 90
minutos aproximadamente. A continuacion se describe paso a paso el proceso de

homogeneizacion:

1) Se enciende el ordenador y el sistema de adquisicion de datos y se almacena una serie

de datos, para revisar que todas las variables muestran una correcta lectura.

2) Se revisan los niveles de liquido de los tanques de solucién y almacenaje, asi como

su presion.

3) Se abren solo las valvulas 2, 5, 6 y 7 (figura 3.5) y se bombea la solucion a un caudal

maximo para que la homogeneizacion sea mas rapida.

4) Se revisa la concentracién masica cada 15 minutos; Si la concentracion es constante
durante 20 minutos entonces el proceso de homogeneizacion ha sido completado; en
caso contrario se deja circulando por otro periodo de 15 minutos y se revisa la

concentracion.

5) Al final de la homogeneizacion se enciende la bomba y la resistencia eléctrica del
circuito de calentamiento para comenzar a calentar la solucion a condiciones
superiores a la de operacion. Este proceso tiene el objetivo de aumentar la presion del
tanque TS para un mejor bombeo de la solucion durante los ensayos, este paso solo

dura entre 10 y 15 minutos.

3.6.3 Proceso de absorcion

Una vez homogeneizada, la solucion diluida o pobre en amoniaco se bombea hacia al
absorbedor donde se pone en contacto con el vapor de amoniaco. El calor liberado en la
absorcion es extraido por el circuito de enfriamiento. Por Gltimo, la solucion rica en

amoniaco es conducida hacia el tanque TA. El proceso comprende los siguientes pasos:
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1) Se enciende la bomba del circuito del agua de enfriamiento ajustandose a un caudal y
una temperatura determinados por las condiciones de operacion y se conecta agua de
red en el intercambiador de calor HX1 (ver figura 3.5), esto tiene el objetivo de
disipar el calor generado en el absorbedor cuando se inyecte el vapor de amoniaco.
Por ultimo se deja estabilizar (este proceso dura 20 minutos mas o0 menos).

2) Se reduce el flujo de la linea de solucion y la temperatura del circuito de
calentamiento a las condiciones de trabajo y se cambia la configuracion de la linea de
solucion hacia el absorbedor, donde finalmente serd conducida hacia al tanque TA.
Esto se logra, abriendo las valvulas 3, 4 y 9, y cerrando las valvulas 5 y 6 (figura
3.5). Debido a las diferentes presiones de los componentes, se debe de controlar los
flujos de entrada y salida del absorbedor por medio de unas valvulas de aguja

colocadas en la tuberia.

3) Se inyecta vapor en el absorbedor abriendo la vélvula 10 (figura 3.5), revisando
primero que la presion de la linea de vapor sea igual o superior al de la linea de
solucidn, para evitar problemas inversion. Para llegar a estabilizar este punto es un
tanto dificil, debido a que el flujo de la corriente de solucién a la entrada del
absorbedor depende del bombeo y por otro lado el flujo de salida depende
principalmente de la presion hidrostatica del separador vapor-liquido y de la presién
del tanque de almacenamiento. Ademéas el flujo de solucién estd también
condicionado por la temperatura de la corriente de enfriamiento, ya que afecta
directamente a la presion del absorbedor. Asi que es de vital importancia que los

controladores de temperaturas se estabilicen lo méas pronto posible.

4) Se deja estabilizar el sistema al menos 15 minutos y se toman todos los datos a
excepcion del coriolis y el caudalimetro del circuito de enfriamiento. Estos datos se
toman manualmente, ya que dan una mejor lectura que el adquisitor de datos, debido

a que las tarjetas de lectura utilizan resistencias.

3.6.4 Parada del equipo

Para finalizar la experimentacion en el banco de ensayos, el proceso no es muy

complicado debido a que no se trabaja a altas temperaturas. En esta parte se puede
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aprovechar para evaporar amoniaco y disminuir la concentracion segun sea el caso. A

continuacion se indican los pasos a seguir:

1) Se deja de inyectar vapor de amoniaco cerrando la valvula 10 (figura 3.5) y se deja
de circular agua del circuito de enfriamiento, apagando la bomba y las resistencias

eléctricas.

2) Se hace circular la solucion durante 20 minutos en circuito cerrado entre el tanque
TA vy el intercambiador CAL-ENF, abriendo las valvulas 5, 8 y cerrando 3, 4y 7
(figura 3.5), con el objetivo de conocer la concentracion al final de la
experimentacion. Si la concentraciébn es la adecuada para la siguiente
experimentacion, se pasa al punto 4. En caso de que se quiera diluir la solucion, se
aumenta la temperatura hasta condiciones superiores de saturacion, por medio del
circuito de calentamiento. Para eliminar el vapor, el tanque estd provisto de una
valvula conectada en la parte superior que permite conducir el amoniaco a un

depdsito lleno de agua.

3) Se toman lecturas de la concentracion cada 15 minutos. Una vez que se llega a la
concentracion deseada se cierra la valvula de desfogue y se deja circulando durante

30 minutos hasta asegurar que la concentracion es la deseada.

4) Se pasa el liquido al tanque TS para estar listo para la proxima experimentacion,

abriendo la valvula 6 y cerrando la 9.

5) Por ultimo, una vez que se llena el tanque TA se apagan los interruptores del circuito
de solucion, calentamiento y enfriamiento, y se cierran todas las valvulas de las

conexiones de las lineas de solucién.
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Capitulo 4. Estudio experimental de un absorbedor de burbujas utilizando intercambiadores de placas

4.1 INTRODUCCION

En este capitulo se presentan los resultados experimentales obtenidos en los ensayos
del absorbedor de burbujas llevados a cabo en esta tesis. Estos resultados corresponden
a las variables registradas en el banco de ensayos asi como a los valores de los
parametros utilizados y los criterios de eficacia del absorbedor calculados: coeficientes
de transferencia de calor y de masa, caudal de vapor absorbido, potencia térmica
disipada o carga térmica, eficiencia masica y grado de subenfriamiento de la solucion a
la salida del absorbedor. Asimismo, se describe la metodologia empleada para la
determinacion del coeficiente de transferencia de calor tanto de la solucién como del

fluido de enfriamiento.

También se presentan en este capitulo, los resultados del estudio de sensibilidad
llevado a cabo para analizar el efecto de las condiciones de operacion del absorbedor en
los criterios de eficacia del absorbedor tales como las temperaturas y los caudales de la
solucion y del agua de enfriamiento, la presion del absorbedor, y la concentracion del
amoniaco en la disolucion. También, se muestran datos de la bibliografia de distintas
configuraciones del absorbedor de burbujas. Se comentan las limitaciones del banco de
ensayos construido en el marco de este trabajo, asi como los problemas encontrados en

la experimentacion.

Por ultimo, se comparan los resultados experimentales con las predicciones del
modelo tedrico elaborado en este trabajo, principalmente, en términos del coeficiente de
transferencia de calor y del flujo de absorcion, para un absorbedor de burbujas, y

también se evaltan las incertidumbres de los resultados experimentales.

4.2 TRATAMIENTO DE DATOS

A continuacion se presenta la relacion de las variables registradas en los ensayos
experimentales y la definicion de los criterios de eficacia del absorbedor y pardmetros

utilizados.
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421

Datos medidos

La lectura de cada sensor de medicion fue almacenada por el sistema de adquisicion

de datos, y guardados posteriormente en un archivo en formato Excel. A continuacion

se describen las variables:

a

4.2.2

Temperaturas de entrada y salida de la solucion.

Temperaturas de entrada y salida del agua de enfriamiento.
Temperatura del vapor de amoniaco en el tubo de inyeccion.

Presiones a la salida y entrada del absorbedor en la linea de solucion.
Presion del vapor de amoniaco a la salida de la botella de alimentacion.
Caudal masico del agua de enfriamiento.

Concentracion de la solucion a la entrada del absorbedor. Esta variable se
calcul6 a partir de la densidad y la temperatura de la solucion medida por el
caudalimetro Coriolis colocado a la salida del tanque de solucion, y

considerando condiciones de saturacion.

Concentracion de la solucion a la salida del absorbedor. De forma similar al
punto anterior se calcul6 esta concentracion a partir de los datos registrados por
el otro caudalimetro Coriolis instalado a la entrada del tanque de

almacenamiento.

Definicion de los criterios de eficacia del absorbedor y parametros

utilizados

Flujo de absorcion. Este parametro (Fag), definido como el caudal masico de amoniaco

absorbido por unidad de area de transferencia de calor, es de gran importancia debido a

que permite establecer la capacidad del equipo para absorber el vapor de amoniaco

procedente del evaporador:

Fre =

amoniacoabsorbido _ kg

4.1)

areadet ransferenciadecalor m?s
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Grado de subenfriamiento de la solucién a la salida del absorbedor. Este parametro

(ATsup) se define como la diferencia entre las temperaturas de la solucion saturada a la
presion del absorbedor y la concentracion de salida y la de la solucion a la salida del
absorbedor, y representa el grado de aprovechamiento del potencial de absorcion

disponible:

ATsus = TsorL.eq — TsoLsaL 4.2)

Eficiencia mésica del absorbedor. Es definida como la relacion entre el flujo de vapor

de refrigerante absorbido y el flujo masico maximo que podria haber sido absorbido a la
presion del absorbedor y temperatura de entrada del agua de enfriamiento, como lo

muestra la siguiente expresion:

efm = Lo 4.3)

AB,MAX

La definicion (4.3) puede ser expresada en funcion de concentraciones:

efm = (Xsa = Xenr )1 — XEQ) (4.4)

(e XsaL )(XEQ - XENT)

donde xgq es la concentracion en equilibrio de la solucion a la presion del absorbedor y

la temperatura de entrada del agua de enfriamiento.

Numero de Reynolds de la solucidon. Este nimero adimensional permite establecer el

grado de turbulencia del flujo de solucion al pasar por el absorbedor. Sin embargo, la
presencia de corrugaciones y los diferentes fendmenos involucrados como la aparicion
de burbujas y la absorcion del refrigerante por la solucion dificultan su definicion.
Autores como Bhavarahu (1978), Kang (2002) y Lee (2002), han definido el Numero de
Reynolds de diferentes formas, algunas estan basadas en la fraccion de vapor de
amoniaco, la solucion, y el didmetro del orificio, etc. En este trabajo se ha utilizado la

definicion més genérica en funcion del caudal masico de solucion y del area de paso. El
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flujo de vapor no fue considerado ya que su fraccion volumétrica en la solucion esta por

debajo del 3%.

ReSOL - VSOLpSOLdHID (45)

Hsor

En donde vsor, psor, MsoL son los valores respectivos de velocidad, densidad, y
viscosidad de la solucidn a la presion del absorbedor y temperatura media de la solucién
entre la entrada y la salida, y la concentracion de entrada. Por ultimo dyjp es el diametro

equivalente.

Concentraciones total y de equilibrio. Uno de los puntos mas criticos del tratamiento de

los datos fue la determinacion de la concentracion y el caudal de la solucion a la entrada
y salida del absorbedor, debido a que las condiciones de trabajo nos llevaron a tener en
las lineas de solucioén una pequeiia fraccion de vapor, que genero6 discrepancias entre los
valores del calor liberado por la solucion y del calor extraido por el agua de
enfriamiento. Posiblemente esto fue debido a que los sensores de temperatura y presion
no fueron colocados muy cerca de los puertos de conexion del intercambiador de placas,

lo que nos llevoé a calcular una concentracion total y una local en equilibrio.

La concentracion masica total (x1) es calculada a partir de la temperatura y densidad
registradas por los caudalimetros Coriolis colocados en los tanques de solucidon y de
almacenamiento, considerando condiciones de equilibrio (ver figura 4.1). La
concentracion local en equilibrio es calculada a partir de la temperatura, presion y
concentracion total de la linea de solucion. Este Gltimo parametro fue calculado debido
a que en algunos experimentos la corriente de solucion entraba al absorbedor con un

cierto titulo de vapor.

Al realizar los ensayos nos encontramos con tres distintos casos por lo que se refiere

a la concentracion en la linea de solucion:
O Condiciones de subenfriamiento en la entrada y salida.
Q Condiciones de subenfriamiento en la entrada y titulo de vapor en la salida.

O Titulos de vapor en la entrada y salida.
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CASO 1. Condiciones de subenfriamiento en la entrada y salida

En este caso, la linea de solucion tanto en la entrada como en la salida del absorbedor
corresponde a un liquido subenfriado. La figura 4.1 muestra la trayectoria que llevan las
lineas de vapor y de liquido, atravesando la solucion por el intercambiador de calor
CAL-ENF, el absorbedor (ABS) y el separador vapor-liquido (SEP V-L). La lectura de
concentracion total (xr) se realiza en las zonas 1 y 4, utilizando las ecuaciones de

Ibrahim y Klein (1993) para calcular las condiciones de equilibrio liquido-vapor.

Para realizar los balances de masa y energia en las zonas 2 y 3 de la figura 4.1,
pueden considerarse directamente las concentraciones obtenidas mediante los
caudalimetro Coriolis colocados en los puntos 1 y 4, ya que no existe un cambio de
fase, por lo cual, los balances de materia global y parcial y energia, se expresan

mediante las siguientes ecuaciones:

msor(2) + my(2) = msoL (3) (4.6)
msoL (2) X(2) + mv(2) y(2)= msoL (3) X(3) 4.7)
msor (2) hsor(2) + my(2) hy(2) = msor (3) hsor(3) + Qa (4.8)

donde mgor y my son los caudales masicos de las corrientes liquido y vapor,
respectivamente, x € y son las concentraciones masicas en la fase liquida y vapor,
expresadas como fracciones masicas de amoniaco, hgor y hy son la entalpia especifica

de la solucién y vapor, respectivamente.

1 2 3 4
Flujo de vapor
------------------ » A SEP
B V-L
Flujo de solucién CAL- S A
_'—’X ENF [P —» Xy
T

Figura 4.1 Diagrama de flujo para el calculo de las concentraciones con subenfriamiento
de la solucidn en la entrada y salida.

Estudio del proceso de absorcion de NH3-H,O en intercambiadores de placas 4.5



Capitulo 4. Estudio experimental de un absorbedor de burbujas utilizando intercambiadores de placas

CASO 2. Condiciones de subenfriamiento en la entrada y titulo de vapor a la salida

En este caso, la linea de solucién a la salida del absorbedor, zona 3 en la figura 4.2,
corresponde a un flujo bifasico, lo cual significa que no todo el vapor que entra al

intercambiador de placas fue absorbido.

Respecto al balance de masa, como no se conocen los caudales masicos del liquido y
del valor en equilibrio (msor rQ Y mv,gg) en la zona 3, se realiza un balance de masa en
SEP V-L. Las condiciones de equilibrio son calculadas a partir de la temperatura de

salida, presion del absorbedor y la concentracion total (punto 4):

msoL(2) + my(2) = msoreo(3) + my eo(3) (4.9)

msor(2) x(2) + mv(2) y(2) = msoLeo(3) Xeq(3) + myeo(3) yeo(3) (4.10)

Por ultimo para determinar el caudal masico de vapor absorbido (mag) y el calor
disipado (Qa), se lleva a cabo un balance de masa global y parcial en el absorbedor
(ABS), considerando solo la solucion subenfriada a la entrada y saturada a la salida,

como lo muestran las siguientes ecuaciones:

msoL(2) + map = MsoL EQ(3) 4.11)
msor(2) X(2) + mag yas = msor.eQ(3) Xeq(3) 4.12)
msor(2) hsor(2) + mas g haro = msoLEq(3) hsoreq(3) + Qa (4.13)

donde hag rq es la entalpia especifica del vapor absorbido en condiciones de equilibrio.

1 2 3 4
Flujo de vapor
------------------ » A SEP
B - V-L
Flujo de solucién CAL- S DA
’—’X ENF [P P X1
T

Figura 4.2. Diagrama de flujos para el calculo de las concentraciones de la solucion con
subenfriamiento en la entrada y titulo de vapor en la salida

Estudio del proceso de absorcion de NH3-H,O en intercambiadores de placas 4.6



Capitulo 4. Estudio experimental de un absorbedor de burbujas utilizando intercambiadores de placas

CASO 3. Condiciones de titulo de vapor en la entrada y salida

En este caso, ambas fases existen en la linea de solucion tanto en la entrada como en
la salida del absorbedor (punto 2 y 3 de la figura 4.3). Siguiendo el mismo
procedimiento que en el caso 2, se realiza un balance de masa tomando en cuenta todos
los sub-sistemas de la seccion del absorbedor. En el balance de masa y energia, se
consideran solo las lineas de liquido saturado de los puntos 2 y 3, como se muestra en

las siguientes ecuaciones:

msoreQ(2) + map = msorEQ(3) 4.14)
msorLEQ(2) XeQ(2) + map yaB = msorLeQ(3) XeQ(3) (4.15)
msor,£Q(2) hsor,eq(2) + mag e has.ro = msor q(3) hsor,eq(3) + Qa (4.16)
1 2 3 4
Flujo de vapor
—————————————————— > A SEP
B P V-L
Flujo de solucion CAL- |--p S —e—P
> ENF B Xr
X —

Figura 4.3. Diagrama de flujos para el calculo de las concentraciones de solucion con
titulo en la entrada y en la salida del absorbedor.

Coeficiente de transferencia de calor del agua de enfriamiento. Antes de realizar la

experimentacion con la solucion NH3-H,O se llevaron a cabo ensayos circulando agua
en ambos lados frio y caliente con el fin de determinar el coeficiente de transferencia de

calor para el agua de enfriamiento.

En cada uno de los ensayos se determind un coeficiente global de transferencia de
calor experimental (Ugxp) y otro calculado (Ucar). El coeficiente experimental (Ugxp),
se determina simplemente a partir de la ecuacidon de transferencia de calor (ecuacion
4.17), mientras que el coeficiente calculado (Ucar) se obtiene a partir de la ecuacion
4.18; los coeficientes de calor que aparecen en dicha ecuacion se calculan a partir de

correlaciones empiricas que relacionan numeros adimensionales como los de Reynolds
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y Prandtl (ecuacién 4.19), proponiendo valores numéricos para los parametros a, b y c.
Por ultimo se minimiza la suma de valores al cuadrado de las diferencias entre los
valores del coeficiente global experimental y calculado, para obtener los valores de los

parametros a, b y c.
A continuacion se describe de manera detallada la secuencia de calculo:

1) Se realiza una serie de experimentos agua-agua, variando el Numeros de Reynolds y

el Prandtl tanto en el lado caliente como el lado frio del intercambiador de placas.

2) Se calcula el coeficiente global de transferencia experimental (Ugxp) con la siguiente

ecuacion:
U = Qpﬂ 4.17)
AT, A

en donde ATy es la diferencia de temperaturas media logaritmica, Qprom €s calor
promedio intercambiado entre el fluido caliente y frio y A es el area de la superficie de

transferencia de calor.

3) Se determina el coeficiente global de transferencia de calor calculado (Ucar). Este
coeficiente involucra las resistencias térmicas del agua que van desde el lado caliente

hasta el frio:

(4.18)

Debido a que los coeficientes de transferencia de calor de las corrientes fria (hgng) y
caliente (hc) no son conocidos, se propone una ecuacion empirica (ecuacion 4.19),
calculando los Numeros de Nusselt y Prandtl para cada ensayo tanto en el lado frio

como el caliente, y proponiendo valores numéricos para los pardmetros a, b y c:

Nu = aRe" Pr° (4.19)
Nu = Ndp (4.20)
I(SOL
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siendo h es el coeficiente de transferencia de calor convectivo (kW/m” K), ky v ksor los
valores de la conductividad térmica de la pared y del fluido, respectivamente (kW/m K),
Nu, Pr, y Re son los Numeros de Nusselt, Prandtl y Reynolds, respectivamente, y M es

el espesor de la placa (m).

4) Por ultimo, una vez calculados los coeficientes Ugxp y Ucar, los valores de los
parametros a, b y ¢ son obtenidos minimizando la sumatoria de la ecuacion (4.21)
para todos los ensayos, utilizando el cddigo de optimizacion no lineal (GRG2)

desarrollado por John Watson y Dan Fylstra (1995).

z (U exe ~Yea )ZM'N (4.21)

Coeficiente de transferencia de calor de la solucién. Una vez obtenido el coeficiente de

transferencia de calor convectivo del agua de enfriamiento, el coeficiente de
transferencia de calor de la solucidén puede calcularse facilmente a partir de un balance
de energia en el absorbedor y de la ecuacion de transferencia de calor, tal como se

indica a continuacion.

El primer paso es calcular el calor disipado por medio de un balance de energia en el
absorbedor de acuerdo con las condiciones de estado de cada corriente, utilizando las
ecuaciones 4.8, 4.13 y 4.16, y éste a su vez debe ser igual al calor extraido por el agua
de enfriamiento (ecuacion 4.22). Las propiedades termodindmicas de la mezcla NHs-

H,O fueron obtenidas a partir de las ecuaciones descritas en la seccion 2.2.4:

Qa = mac Cpac (TagsaL - Tagent) (4.22)

siendo QA la potencia térmica liberada en el absorbedor, mug el caudal masico de agua
de enfriamiento, Cpag es la capacidad calorifica especifica del agua , h la entalpia

especifica de la solucion o del vapor y T es la temperatura (°C).

Una vez obtenida la potencia térmica liberada en el absorbedor, se aplica la ecuacion
de transferencia de calor (ecuacién 4.23) para obtener el coeficiente global de

transferencia de calor.
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QAB =UA ATLMEQ (423)

Siendo UA el producto del coeficiente global de transferencia de calor y el area de la
superficie de intercambio de calor y ATpmeq es la diferencia de temperatura media
logaritmica entre la temperatura de equilibrio de la solucion y el agua de enfriamiento

(mas adelante se describe en detalle).

Por ultimo a partir de la ecuacion 4.24, se calcula el coeficiente de transferencia de
calor de la solucidn, ya que el coeficiente de transferencia de calor convectivo del agua

de enfriamiento es conocido.

u = I M I (4.24)
e

hENF kM hSOL

Diferencia de temperatura media logaritmica. Varias definiciones de este parametro

disponibles en la bibliografia, han sido propuestas para representar la transferencia de

calor que tiene lugar entre la solucion de NH3-H,O y el agua de enfriamiento.

Merril et al. (1995) utilizan para sus calculos una diferencia media logaritmica
(ATpym) que involucra las temperaturas de entrada y salida de la soluciéon y del agua de
enfriamiento (ecuacion 4.25), pero concluyen que esta expresion no es recomendable
debido a que la corriente de solucion suele entrar y salir del absorbedor en condiciones

de subenfriamiento

AT = (TSOL,ENT _TENF,SAL) - (TSOL,SAL _TENF,ENT ) (4.25)
H LN (TSOL,ENT - TENF,SAL)

(TSOL,SAL _TENF,ENT )

siendo TsoLent ¥ Tsorsar las temperaturas de la solucion a la entrada y salida del
absorbedor, Tenxrent ¥ Tenesar las temperaturas de entrada y salida del agua de

enfriamiento al absorbedor.

Miller (1998) propone la utilizacion de la diferencia de temperatura méxima

(ATymax), definida como la diferencia entre la temperatura en equilibrio de la solucion
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de entrada del absorbedor y la temperatura del agua de enfriamiento a la entrada. El
valor de este parametro refleja el potencial maximo de absorcion de la solucion respecto

a las condiciones de entrada del agua de enfriamiento.
ATMAX = TSOL,ENT,EQ _TENF,ENT (426)

La desventaja de esta definicion es que no tiene en cuenta los valores de las

temperaturas de salida de la solucion y del fluido de enfriamiento.

Para tener en cuenta las temperaturas de salida del absorbedor se propone en este
trabajo la utilizacion de ATwm gq definida como la media logaritmica de la diferencia
entre la temperatura de equilibrio de la solucion en funcion de su presion y
concentracion, y la temperatura del agua de enfriamiento ATgq = Teg(P,X) —Tac , segun

la expresion:

_ (TSOL,ENT,EQ - TENF,SAL) - (TSOL,SAL,EQ - TENF,ENT )
ATLMEQ =

4.27)

(T -T )
Ln SOL,ENT ,EQ ENF,SAL

(TSOL,SAL,EQ - TENF,ENT )

en que TsorenteQ ¥ TsorLsareg son las temperaturas de la solucion en condiciones de
equilibrio a la entrada y salida del absorbedor. Con el uso de esta definicién no se
consideran las condiciones de subenfriamiento de la solucién y se evitan los problemas
de cruce de temperaturas en la zona de salida del absorbedor, debido a la fuerte

liberacion de calor en la zona de entrada del absorbedor.

A continuacion se analizan estas tres definiciones de diferencia de temperaturas. En
la figura 4.4 se grafica la diferencia de temperaturas y el coeficiente de transferencia de
calor en la solucién en funcién del flujo de enfriamiento permaneciendo fijas las demas
variables. En la figura 4.4 (a) se observa que al aumentar el caudal de enfriamiento las
diferencias de temperaturas tienden a subir ligeramente. La diferencia de temperatura
maxima (ATwmax) tiene los valores mas altos, mientras que utilizando la ATy se
obtienen los mas bajos. Esta ultima presenta problemas para caudales de agua de
enfriamiento menores que 120 kg/h, ya que la temperatura del agua de enfriamiento a la

salida es mas caliente que la solucion de entrada, dando valores erroneos.
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La figura 4.4 (b) muestra que los valores mas bajos del coeficiente de transferencia
de calor fueron obtenidos utilizando la ATyax, obteniendo valores casi constantes de
1.25 kW/m®> K muy por debajo del agua de enfriamiento (alrededor de 6 kW/m? K),
debido a que la diferencia de temperatura es elevada y el calor disipado es casi el mismo
para todos los casos. El coeficiente de calor utilizando ATy dio valores negativos,
razon por la cual no aparece en la figura. Por tltimo, utilizando la ATyigq, los valores
fueron comprendidos entre 5.52 hasta 6.61 kW/m? K, obteniéndose valores similares a
los publicados por Merril et al. (1995). Por lo cual, se optd por este Gltimo pardmetro
para la evaluacion del coeficiente de transferencia de calor, ya que como se ha

mencionado anteriormente, toma en cuenta las corrientes de entradas y salidas.

Coeficiente de transferencia de masa. Este coeficiente se calcula de forma similar al

coeficiente global de transferencia de calor, mediante la siguiente expresion:

km = _Mas

= 4.28
AAX ( )

La diferencia de concentraciones logaritmica media (Axyy) representa el gradiente de
concentraciones de la solucion entre la entrada y salida del absorbedor respecto a sus

valores en condiciones de saturacion respectivas

DXy = XsoL,ent,eo PsoLent,eq ~ XsoLent PsoL ent (4.29)
DXy = XsorsaL,e0 Psor,saL,eq ~ Xsou,saL PsoLsaL (4.30)
AXENT - AXSAL
AXLM = A (4.31)
Ln et
AXgp

siendo XsoLENT.EQ ¥ PsoLENT.EQ la concentracion, en fraccion masica de amoniaco, y
densidad de la solucién a la presion del absorbedor y la temperatura de entrada al

absorbedor en condiciones de saturacion, respectivamente, y Xsor,SALEQ Y PSOL,SALEQ la
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concentracion y densidad de la solucion a la presion del absorbedor y la temperatura a la

salida del absorbedor en condiciones de equilibrio, respectivamente.

12 8
o
o o o o
10 N
6 - A
8 o BTuax X A
v 0 ATy £ o ATyax
}Z; 6 r A ATiveq E 41 7 ATy
[0} AT vpqg
L A <
4 A A A A i) 5 L
) L . O O o o © & <&
0 0
50 70 90 110 130 150 170 50 100 150 200
Caudal del agua de enfriamiento, kg/h Caudal de agua de enfriamiento, kg/h
a) b)

Figura 4.4Variacion de la diferencia de temperaturas en el absorbedor, para las
definiciones consideradas, con el Numero de Reynolds.

4.3 RESULTADOS EXPERIMENTALES

4.3.1 Determinacion del coeficiente de transferencia de calor convectivo del agua

de enfriamiento (ensayos agua-agua)

Los datos registrados para el calculo del coeficiente de transferencia de calor, fueron
principalmente el caudal masico del agua que circulaba por los canales frio y caliente,
las temperaturas y presiones a la entrada y salida del intercambiador de calor de placas
estudiado. Para asegurar que los datos almacenados fueran confiables se dejé pasar un
lapso de tiempo entre 15 y 20 minutos de estabilidad de las variables monitorizadas por
ensayo. Por otro lado, el tiempo de inestabilidad duraba entre 30 y 45 minutos,

dependiendo estos valores en mayor parte del control de temperaturas de los PIDs.

Basandose en el trabajo de Kakag (1998), se propusieron dos correlaciones, una para
el régimen de transicion y otra para el turbulento, tal como lo muestran las ecuaciones
4.32 y 4.33. La constante ¢ que aparece como exponente en el Numero de Prandtl se fijo

igual a 0.33 de acuerdo con la bibliografia, ya que el intervalo de variacion de la
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temperatura es muy restringido, permaneciendo los valores del Numero de Prandtl entre
44y5:
Régimen de transicion (Re: 66 — 400):

Nu =0.990Re*> Pr"* (4.32)

Régimen turbulento (Re: 400 - 1028):

Nu =0.339Re*"” Pr®* (4.33)

En la figura 4.5 se representa graficamente los valores del Numero de Nusselt
(calculado a partir de las ecuaciones 4.32 y 4.33) en funcion del Numero de Reynolds
para diferentes regimenes, observandose que en el intervalo considerado para el Numero

de Reynolds, el Nusselt aumenta de 15 hasta 65.

90

70 +
60 &g om

50 8
40 o

Numero de Nusselt
D[]
CH

o o Transicion
20 F o o Turbulento

10 -

0 200 400 600 800 1000
Numero de Reynolds

Figura 4.5 Valores del Numero de Nusselt en funcion del Numero de Reynolds
correspondientes a las experiencias del intercambio de calor agua-agua

Si se comparan los coeficientes de transferencia de calor experimentales con los de la
bibliografia para este tipo de intercambiador de calor, se obtienen desviaciones del 20

hasta 30% mas altos. Ademas, en la figura 4.5 se observan dos distintas tendencias; una
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corresponde al régimen transitorio para valores del Reynodls entre 66 y 200, y otra
corresponde al régimen turbulento para los valores comprendidos entre 200 y 1028;

estos limites del nimero de Reynolds son distintos de los que reporta Kakag (1998).

4.3.2 Resultados de los ensayos con el amoniaco-agua

El estudio experimental del funcionamiento del absorbedor se llevd a cabo en las
condiciones de operaciéon que se muestran en la tabla 4.1, obtenidas a partir de la
simulacion termodinamica del ciclo de refrigeracién por absorcion (ver capitulo 3).
Como se puede observar en dicha tabla se trabajé con dos valores diferentes de
concentracion de la solucion, de la presion del absorbedor y de las temperaturas,
mientras que los caudales masicos se incrementaban entre 10 y 15 kg/h en cada

experimentacion.

La presion de la seccion de test del absorbedor fue practicamente controlada por la

inyeccion del vapor utilizando la valvula mano-reductora de la botella de amoniaco.

La etapa de separacion del vapor de la fase liquida en el deposito SEP V-L situado a
la salida del absorbedor fue innecesaria, ya que como se comento en la seccion 4.2.2, no
hubo problemas de medicion de la concentracion, puesto que la lectura de la densidad
de la solucién rica en refrigerante se tomaba justo antes de la entrada al tanque de
almacenamiento, con lo cual, la pequefia fraccion de vapor que se tenia a la salida del

absorbedor se absorbia a lo largo de la tuberia hasta llegar al caudalimetro Coriolis.

Tabla 4.1 Condiciones de operacion de los ensayos realizados.

Parametro Rango
Temperaturas de solucion, °C 38 y42
Temperaturas del agua de enfriamiento, °C 29y35
Valores de la concentracion masica de NH; de la 0.29y0.33

solucion a la entrada del absorbedor

Presiones del absorbedor, bar 1.6y2
Caudal masico de la solucion NH3-H,0, kg/h 29 - 65
Caudal masico del agua de enfriamiento, kg/h 80— 140
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En el anexo D se muestran los resultados en forma de tablas en el mismo orden en
que aparecen en el estudio de sensibilidad presentado a continuacién. Las condiciones

de operacion del caso base considerado en este estudio fueron las siguientes:
Q Presion del absorbedor = 1.97 bar
O Concentracion masica de amoniaco de la solucion a la entrada = 0.334
O Temperatura de la solucion a la entrada = 38 °C

Q Temperatura del fluido de enfriamiento a la entrada = 30 °C

4.3.2.1 Efecto del flujo del agua de enfriamiento

En las figuras 4.6 y 4.7 se representan los valores obtenidos del coeficiente de
transferencia de calor de la solucion y del flujo absorbido en funcion del Numero de
Reynolds del agua de enfriamiento para los diferentes caudales de solucion. En la figura
4.7 se observa como al incrementar el Numero de Reynolds del agua de enfriamiento,
los coeficientes de transferencia de calor permanecen casi constantes para cada flujo de
solucion, obteniéndose valores de 3.2 kW/m? K cuando el caudal de solucion es de 30
kg/h y del orden de 7 kW/m*> K para 50 kg/h. En la figura 4.7 se observa que al
aumentar el Numero de Reynolds el flujo de absorcién también aumenta desde un valor
de 0.0025 kg/m” s para un Reynolds de 300 a un caudal de solucion de 30 kg/h, hasta un
valor maximo de 0.0069 kg/m”s, a un Reynolds de 600 a un caudal de solucion de 50

kg/h.

En la figura 4.8 se muestra la variacion de la eficiencia mésica del absorbedor con el
Numero de Reynolds del agua de enfriamiento a diferentes caudales de solucion.
Claramente se observa que al aumentar el caudal del agua de enfriamiento, la eficiencia
aumenta, pero disminuye con el caudal de solucion. También se observa que la
eficiencia varia desde 0.3 hasta 0.58 teniendo un comportamiento ligeramente
logaritmico. Con esto se concluye que el caudal de agua de enfriamiento afecta en
mayor medida al flujo de absorcion que al coeficiente de transferencia de calor de la

solucion.
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Figura 4.6Coeficiente de transferencia de calor de la solucion en funcion del Numero

de Reynolds del agua de enfriamiento a diferentes caudales de solucion.
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Figura 4.7 Flujo de vapor absorbido en funcién del Numero de Reynolds del agua de

enfriamiento, para diferentes caudales de solucion.
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Figura 4.8 Eficiencia mésica del absorbedor en funcion del Numero de Reynolds del
agua de enfriamiento a diferentes caudales de solucion.

La figura 4.9 muestra la influencia del caudal del agua de enfriamiento en el
coeficiente de transferencia de masa para un caudal de solucién de 50 kg/h; asi, este
coeficiente aumenta ligeramente desde 0.001 hasta 0.002 m/s, al aumentar el caudal de
enfriamiento, debido a que la disipacion de mayor cantidad de calor mejora la

transferencia de masa en absorbedor.

El incremento del Numero de Reynolds del agua de enfriamiento causa una
disminucion insignificante del grado de subenfriamiento de la solucion a la salida del
absorbedor, como lo muestra la grafica 4.10. El orden de magnitud del grado de
subenfriamiento (< 1 °C) muestra que el absorbedor estuvo trabajando casi a su maximo

potencial de absorcion.

En las gréficas 4.9 y 4.10, se presentan los datos del coeficiente de transferencia de
masa y el grado de subenfriamiento de la solucion solo para el caudal de solucion de 50
kg/h, debido que para el calculo de estos parametros se consideran condiciones de

subenfriamiento tanto en la entrada como en la salida de la solucion del absorbedor.
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Figura 4.9 Coeficiente de transferencia de masa en funcion del Numero de Reynolds del
agua de enfriamiento.
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Figura 4.10 Grado de subenfriamiento de la solucién en funcidon del Numero de
Reynolds del agua de enfriamiento.

4.3.2.2 Efecto del caudal de solucién

En las figuras 4.11 y 4.12 se muestra el efecto del Numero de Reynolds de la

solucion en el coeficiente de transferencia de calor de la solucion y el flujo de vapor
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absorbido, respectivamente, a dos temperaturas del agua de enfriamiento. La figura 4.11
muestra que el coeficiente de transferencia de calor tiene una tendencia logaritmica,
llegando a un valor maximo de 4.96 kW/m? K para un Reynolds de 420 y una
temperatura de entrada del agua de enfriamiento de 30 °C, teniendo como valor minimo
3.20 kW/m* K a un Nimero de Reynolds de 185. El incremento del coeficiente de
transferencia de calor, al aumentar el caudal de solucidon, se debe a la aparicion de
turbulencias y remolinos en la solucion mejorando asi el mezclado vapor-liquido de la

solucion.

La tendencia del flujo de vapor absorbido es casi constante al variar el caudal de
solucién como lo muestra la figura 4.12, permaneciendo a 0.0020 y 0.0045 kg/m’ s, a
temperaturas del agua de enfriamiento de 35 y 30°C, respectivamente, lo que significa
que el potencial de absorciéon no es sensible a este parametro a diferencia de lo
observado con el caudal del agua de enfriamiento. Por lo tanto, el caudal de solucion

afecta mas a la transferencia de calor que al flujo de absorcion.
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Figura 4.11 Coeficiente de transferencia de calor en funcion del Numero de Reynolds de
la solucion a dos diferentes temperaturas del agua de enfriamiento.

Estudio del proceso de absorcion de NH3-H,O en intercambiadores de placas 4.20



Capitulo 4. Estudio experimental de un absorbedor de burbujas utilizando intercambiadores de placas

M b =2 bar, Xenr = 0.334, Teo, = 42°C, Meye = 140 kg/h

IR

X

o 10 o Tpne = 30°C

R 0 Tene = 35°C

o

S

o] L

S 6 o o

38 © ¢

S <&

o 4

=}

[ 2+ o o = O O
0

150 200 250 300 350 400 450 500
Numero de Reynolds de la solucién

Figura 4.12 Flujo absorbido en funcion del Numero de Reynolds de la solucién a dos
diferentes temperaturas de agua de enfriamiento.

4.3.2.3 Efecto de la temperatura del agua de enfriamiento

En la figura 4.11, se puede observar que el coeficiente de transferencia de calor es
mayor al disminuir la temperatura del agua de enfriamiento. Esta mejora puede
justificarse por el aumento de la concentracion de equilibrio a la salida del absorbedor al
disminuir dicha temperatura. Para un Reynolds de 170 se obtiene un valor de 2.74
kW/m® K a la temperatura de 35 °C, mientras que a 30 °C, el valor del coeficiente
aumenta un 21%, manteniéndose este porcentaje casi constante para el todo el intervalo

considerado del caudal de solucion.

En las figuras 4.12 y 4.13 se muestran los valores del flujo de vapor absorbido y la
carga térmica del absorbedor en funcion del Numero de Reynolds de la solucion,
respectivamente. Al disminuir la temperatura del agua de enfriamiento, el flujo
absorbido y el calor disipado del absorbedor aumentan. A temperaturas de 30 y 35 °C
del agua de enfriamiento, el flujo absorbido es del orden de 0.0055 y 0.0022 kg/m’ s,
respectivamente. El efecto de la temperatura de enfriamiento es bastante significativo
para el flujo de absorcion y el calor disipado, ya que al variar este pardmetro se
incrementa el flujo de absorcion en un 128%, y la carga térmica del absorbedor en un

105%, permaneciendo en general estos porcentajes casi constantes en las condiciones de
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operacion consideradas. Los valores maximo y minimo obtenidos para el calor disipado

fueron de 0.46 y 1.32 kW, respectivamente.
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Figura 4.13 Carga térmica del absorbedor en funcion del Numero de Reynolds de la
solucién a dos diferentes temperaturas de agua de enfriamiento.

4.3.2.4 Efecto de la presion del absorbedor

Las figuras 4.14, 4.15 y 4.16 muestran el comportamiento del coeficiente de
transferencia de calor, la carga térmica del absorbedor, y el flujo de vapor absorbido a
dos presiones del absorbedor en funcion del Numero de Reynolds de la solucion,
respectivamente. La figura 4.14 muestra que al aumentar la presion, el coeficiente de
transferencia de calor en la solucién aumenta de 2.84 hasta 4.08 kW/m” K para un
Reynolds de 170, y de 4.17 hasta 5.84 kW/m” K para un Reynolds de 350. Esto es
debido a que la presion parcial del NH; disminuye en la interfase, lo que aumenta la
fuerza motriz de la absorcion (gradiente de la presion parcial de NH; entre el seno del

vapor y la interfase).

La figura 4.16 muestra el efecto que tiene la presion del absorbedor sobre el calor
disipado. El aumento de la presion de 1.6 a 2 bar causa un incremento en la carga
térmica del absorbedor del orden de 80 % a un Reynolds de solucion de 170. Este
incremento es casi lineal al aumentar el Numero de Reynolds alcanzando un valor

maximo de 1.28 kW a un Numero de Reynolds de 370 a 2 bar. En el caso del flujo de
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absorcion el incremento fue de 54% como lo muestra la figura 4.17. Dicho pardmetro a

una presion de 1.6 bar toma un valor de 0.0027 kg/m” s, mientras que para una presion

de 2 bar dicho valor es de 0.0038 kg/m” s. El efecto de la presion del absorbedor no

modifica dichos valores en el intervalo 170 - 370 del Numero de Reynolds de la

solucion.

La figura 4.17 muestra que a mayor presion la eficiencia masica disminuye

ligeramente de 0.62 hasta 0.55 a un Reynolds de 170, pero a altos valores de Reynolds

(350) su valor disminuye significativamente de 0.40 hasta 0.30.
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Figura 4.14 Coeficiente de transferencia de calor de la solucién en funcién del Numero
de Reynolds de la solucion a dos presiones diferentes.
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Figura 4.17 Eficiencia masica del absorbedor en funcion del Numero de Reynolds de la
solucion a dos presiones de operacion del absorbedor.

4.3.2.5 Efecto de la temperatura de la solucion

Las figuras 4.18 a la 4.21 muestran el efecto de la temperatura de la solucién en
el coeficiente de transferencia de calor, en la carga del absorbedor, en el flujo de vapor
absorbido, y en la eficiencia masica al cambiar el caudal masico de solucion a la entrada
del absorbedor. En estos graficos se puede observar que el coeficiente de transferencia
de calor es mayor, cuanto menor es la temperatura de la solucion, a pesar que tiene un
potencial de absorcion menor (figura 4.20); sin embargo la disipacion de calor es casi la
misma para ambas, como lo muestra la figura 4.19. Un comportamiento similar fue
obtenido por Lee et al. (2002), explicando que a menor temperatura de la solucion el
calor sensible es mayor; Ademas la ATy rq es menor, lo que ocasiona que el coeficiente

S€a menor.

El coeficiente de transferencia de calor de la solucion vario de 3.32 kW/m® K a una
temperatura de 42 °C y un Nimero de Reynolds de 170, hasta 6.69 kW/m?® K para una
temperatura de 38 °C y Reynolds de 370. El flujo de absorcién casi permaneciod
constante con valores de 0.0055 kg/m” s para una temperatura de 38°C y 0.0035 kg/m?
s para 42°C.
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La figura 4.21 muestra que la eficiencia masica del absorbedor a una temperatura de
38 °C es ligeramente mayor que la temperatura a 42 °C. Este parametro se mantuvo

entre 0.35 y 0.61 en las condiciones de operacion de los ensayos realizados.
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Figura 4.18 Coeficiente de transferencia de calor de la solucion en funcidon del Niimero
de Reynolds de la solucion a dos temperaturas de entrada del absorbedor.
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Figura 4.19 Carga térmica del absorbedor en funcion del Numero de Reynolds de la
solucion a dos temperaturas de entrada de la solucion al absorbedor.
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Figura 4.20 Flujo de vapor absorbido en funcidon del Numero de Reynolds de la solucion
a dos temperaturas de entrada de la solucion al absorbedor
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Figura 4.21 Eficiencia masica del absorbedor en funcion del Numero de Reynolds de la
solucion a dos temperaturas de entrada de la solucion al absorbedor.

4.3.2.6 Efecto de la concentracion de la solucién

Las figuras 4.22 a 4.24 muestran el efecto de la concentracion de la solucion a la
entrada al absorbedor sobre el coeficiente de transferencia de calor de la solucion, la

carga térmica del absorbedor, y el flujo de vapor absorbido en funcion del Numero de

Estudio del proceso de absorcion de NH3-H,O en intercambiadores de placas 4.27



Capitulo 4. Estudio experimental de un absorbedor de burbujas utilizando intercambiadores de placas

Reynolds de la solucion, respectivamente. En el grafico de la figura 4.22 se puede
apreciar que a menor concentracion el coeficiente de transferencia de calor de la
solucion aumenta. El efecto de la concentracion sobre dicho coeficiente al aumentar el
caudal de solucién es casi lineal, variando desde 2.84 hasta 4.17 kW/m? K para una
concentracion masica de 0.33 de amoniaco y de 3.84 hasta 5 kW/m® K para una de

concentracion 0.29.

La figura 4.23 muestra, que a menor concentracion, el calor disipado en el
absorbedor fue en promedio un 63% mas alto. La carga térmica del absorbedor obtenida

en estas condiciones estuvo en el intervalo 0.50 - 1.28 kW.

La figura 4.24 muestra que el flujo de absorcion es mayor a una concentracion baja.
La disminucion de la concentracion genera un mayor potencial de absorcion, debido al
aumento del gradiente de concentracion entre la solucidon y la fase vapor. Explicado de
otra forma, cuando la concentracion disminuye la presion de vapor de la solucion
también disminuye, por lo tanto, el potencial motriz es mayor. Los valores del flujo de
absorciéon permanecen casi constantes a 0.0046 kg/m’s a la concentracion baja, y a

0.0025 kg/m’s a la concentracion masica alta (0.33).

En la figura 4.25 se representan los valores de la diferencia de concentraciones entre
la entrada y la salida del absorbedor (Ax) en funcién del Numero de Reynolds de la
solucion a diferentes concentraciones de la solucion a la entrada del absorbedor. Se
puede observar en esta grafica que a mayores valores del Numero de Reynolds de
solucion los valores de Ax van disminuyendo de 0.032 hasta 0.025 kgnps/kgsor para la
concentracion baja, y de 0.02 a 0.011 kgnus/kgsor para la concentracion alta; esto es
debido a que el potencial de absorcion de la solucion no es directamente proporcional a
la cantidad de amoniaco inyectada. También, se observa que a menores

concentraciones, la Ax es mayor.

De las graficas presentadas en esta seccion, se puede observar que para la
concentracion masica del 0.29 de amoniaco, el valor maximo del Nimero de Reynolds
de la solucioén conseguido en los ensayos es de 276 (con un caudal de solucién de 50
kg/h), debido a que al aumentar el caudal de solucion no fue posible mantener la
presion de operacion en el absorbedor en las condiciones establecidas (1.6 bar), ya que

la cantidad de vapor inyectado no era suficiente.
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Figura 4.22 Coeficiente de transferencia de calor en funcion del Numero de Reynolds de

la solucidn a dos concentraciones de entrada de la solucién al absorbedor.
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Figura 4.23 Carga térmica del absorbedor en funcion del Numero de Reynolds a dos
concentraciones de entrada de la solucion al absorbedor.
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Figura 4.24 Flujo absorcion en funcidon del Numero de Reynolds del solucion a dos
concentraciones de entrada de la solucion al absorbedor.

0.05
Pa=1.6 bar, Tgye=30°C, Ty = 38°C, mgye = 140 kg/h
0.04
§ < Xpnr = 0.29 fraccion mésica
g o O Xpyr = 0.33 fraccion masica
; 0.03 -
> o
~ o
= 3
< 0.02 |- o
2 o
X o o
0.01 -
0.00
120 170 220 270 320 370

Numero de Reynolds de la solucion

Figura 4.25 Ax en funcion del Numero de Reynolds de la solucién a dos
concentraciones de entrada de la solucion al absorbedor.
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4.3.2.7 Intervalo de variacion de los parametros de eficacia del absorbedor

Los valores presentados en la tabla 4.2 corresponden a los valores méaximos y
minimos de los parametros calculados para la evaluacion del absorbedor durante las

experimentaciones en el banco de ensayos.
Tabla 4.2 Valores de los pardmetros maximos y minimos experimentales

Parametro Minimo Maximo ‘

Coeficiente de transferencia de 2.7 6.8
calor de la solucion, kW/m? K

Flujo de absorcion, kg/m” s 0.002 0.007
Carga del absorbedor, kW 0.46 1.32
Eficiencia masica 0.30 0.62

44 RESULTADOS EXPERIMENTALES DE LA BIBLIOGRAFIA DE
ABSORBEDORES DE BURBUJA

Esta seccion tiene la finalidad de mostrar resultados experimentales disponibles en la
bibliografia abierta sin pretender compararlos con los del presente trabajo ya que las
condiciones de operacion son diferentes y las conclusiones que se podrian obtener no
serian fiables. En la tabla 4.3 se muestran los resultados experimentales del presente
trabajo y los obtenidos previamente por Merril et al. (1995) y Lee et al. (2002). Los
primeros autores utilizan un absorbedor con cinco tubos concéntricos en forma de U
conectados en serie con una inyeccion de vapor en cada uno de ellos en condiciones de
un ciclo de absorcion GAX, mientras que Lee et al. (2002), son los tnicos autores que

realizaron experimentos con intercambiadores de placas lisas.

Existen otras referencias bibliograficas de trabajos relacionados con la configuracion
de absorbedores de burbujas, pero estos no se comentan en el presente trabajo por no

mostrar suficiente informacion.

Analizando los resultados obtenidos por Lee et al. (placa lisa) y los del presente
trabajo de placas corrugadas, se observa una mejora en el flujo de absorcion de 0.001 a
0.003 kg/m” s, y de 2.50 a 5.47 kW/m” K en el coeficiente de transferencia de calor para

el presente trabajo, sin embargo estos resultados dependen en gran medida de las
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condiciones de operacion, ademas los valores de la diferencia media logaritmica son
diferentes. Por otro lado, Merrill et al., obtienen valores mas altos a los de este trabajo
con un area menor (0.008 kg/m”> s y 2.16 kW) pero trabaja a las condiciones de

operacion muy diferentes.

Tabla 4.3 datos experimentales de la bibliografia

Merril, 1995 Lee, 2002 Trabajo actual
Corriente de agua enfriamiento
mgnr, kg/s 0.0126 * 0.02
Tsar, °C 114 * 38.5
Tent, °C 73 * 30.1
Corriente de solucion
Mg, Kg/S 0.0052 0.005 0.008
Tent, °C 125 20 37.68
Xgnr, frac. masica 0.09 0.20 0.33
Mgar, kg/s 0.00594 * 0.0086
Tsar, °C 83 * 35.29
XsaL, fracciOn masica 0.170 * 0.35
my kg/s 7.1E-04 6.0E-05 2.5E-04
Ty, °C 76 * *
% Fraccion vapor 93 * 100
Resultados
U, kW/m’ K 2.41 2.48
hsor, kW/m’ K 2.70 2.50 5.47
hene, kKW/m® K 9.32 5.10
ATy, °C 10.3 * 3.07
mup, kg/m’ s 0.008 0.001 0.003
ATsyp 21.6 * 0
Area, m’ 0.087 0.06 0.1
Qap kW 2.16 0.92 0.73

* Valores no disponibles
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45 COMPARACION DE LOS DATOS EXPERIMENTALES CON LAS
PREDICCIONES DEL MODELO TEORICO DESARROLLADO

La comparacion de las predicciones del modelo matematico desarrollado con los
datos experimentales obtenidos en los ensayos del absorbedor, se llevé a cabo para una
relacion de caudales de solucion diluida y de vapor de 11.5, obtenida de la simulacion
termodinamica del ciclo de absorcion. Ademas, se consideraron valores menores del
caudal de solucién y de vapor, ya que la simulacion del absorbedor de burbuja estaba
limitada por los intervalos de validez de las correlaciones empiricas de los parametros
del modelo matematico, especialmente la relacion vapor-liquido (RVL) y el didmetro de

las burbujas.

La tabla 4.4 muestra los datos comparados en condiciones de entrada similares.
Algunos datos experimentales de salida como el caudal de solucion, la concentracion
del vapor y del liquido fueron calculados a partir de los balances de energia o masa,
mientras que los parametros restantes son obtenidos directamente de los equipos de

medicion.

La temperatura del vapor de amoniaco a la entrada del absorbedor no fue registrada
directamente, debido a que el didmetro del tubo de vapor era muy pequefio. Para tener
un valor aproximado, se ha calculado esta temperatura a partir de la concentracion,

presion de entrada, y condiciones de equilibrio.

El flujo absorbido y la carga térmica del absorbedor obtenidos experimentalmente
fueron superiores a los de la simulacion; estos resultados pueden ser debidos a que las
correlaciones empiricas empleadas en la simulacion para el calculo de los coeficientes
de transferencia de masa y calor no son especificos para la mezcla NH3-H,O, y ademas
la simulacion no toma en cuenta la pérdida de carga en el intercambiador de calor. El
flujo absorbido (mag) y la carga térmica del absorbedor experimentales (Qa) fueron de
0.0045 kg/m® s y 1.03 kW, respectivamente; mientras que los resultados de la
simulacion fueron de 0.0024 kg/m? s y 0.6 kW, representando casi un 50% menos, para

ambos casos.

A pesar de estas diferencias, el modelo matematico predice tendencias aceptables
frente al cambio de las condiciones de operacion del absorbedor. Para mejorar los

resultados tedricos es necesario incorporar al modelo matematico correlaciones
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especificas a la mezcla de trabajo para el calculo de los pardmetros como el didmetro de

burbujas, la fraccion de vapor, etc.

Tabla 4.4 Comparacion entre los datos experimentales y las predicciones del modelo

tedrico
EXPERIMENTAL ‘ TEORICA ‘

Condicion Entrada Salida Entrada Salida
Tsor, °C 38 34.17 41 34.11
Tyap, °C - 18 - -15 26
Tenr, °C 30 36.40 30 34.30
msor, kg/s 0.0083 0.0088 0.0083 0.00854
my, kg/s 0.0007 0.0002 0.0005 0.00026
RF 11.85 - 16.6 -
meNE, kg/s 0.033 0.033 0.034 0.034
XsoL, fraccidn masica 0.33 0.367 0.33 0.349
Xy, fraccién masica 1 - 1 0.986
Presion, Bar 2.04 1.94 2.04 2.04
mag, kg/m? s 0 0.0045 0 0.0024
Qa, kW 0 1.03 0 0.60

46 CALCULO DE LAS INCERTIDUMBRES

El concepto de incertidumbre refleja la duda acerca de la veracidad del resultado
obtenido una vez que se han evaluado todas las posibles fuentes de error y que se han
aplicado las correcciones oportunas. Por lo tanto, la incertidumbre nos da una idea de la
calidad del resultado, ya que nos muestra un intervalo alrededor del valor estimado
dentro del cual, se encuentra el valor considerado verdadero. En los equipos
experimentales particularmente los equipos de absorcion es dificil precisar la
confiabilidad de los resultados ya que esto depende de muchos factores como la
precision de la instrumentacion implementada, la perdida de calor por conveccién

natural, la temperatura ambiente, etc., por lo cual el cédlculo de la incertidumbre
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realizado en este trabajo se basa en los puntos en donde es posible evaluar la precision

como son los equipos de medicion utilizados.

El célculo de la incertidumbre se aplico al coeficiente de transferencia de calor de la
solucion y al flujo de absorcion por ser los parametros mas relevantes para la evaluacion
del funcionamiento del absorbedor. La figura 4.26 muestra la incertidumbre del
coeficiente de transferencia de calor en el lado de la solucion para cada experimento. En
la mayoria de los experimentos se obtuvieron desviaciones entre el 5 y el 10%, sin
embargo, en condiciones de subenfriamiento de la solucion a la entrada y salida del
absorbedor el valor era alrededor del 20% debido a la consideracion de la incertidumbre
asociada a las temperaturas de equilibrio que intervienen en la definicion de la

diferencia media logaritmica en equilibrio (ecuacion 4.23).

La figura 4.27 muestra un grafico de la incertidumbre estimada para el flujo de
absorcion en funcion del Numero de Reynolds de la solucidén. El valor promedio

calculado fue del 10% y el maximo del 17 %.

10
L XSOL,ENT =0.29 - 030, XSOL,SAL =0.33 - 037, PA =1.6-2.0 bar

Coef. de transf. de calor solucion,
KW/m? K
i

200 300 400 500 600
Numero de Reynolds solucion

Figura 4.26 Coeficiente de transferencia de calor de la solucion con su intervalo de
error, en funcion del Numero de Reynolds.

Los valores mas altos fueron encontrados en condiciones de subenfriamiento de la
solucion, puesto que en aquellas condiciones en que el flujo era bifasico, el error se

reparte entre ambas fases disminuyendo el error en la fase liquida.
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0014 F ¢ orint =029 - 030, g0 sar = 0.33 - 0.37, P = 1.6 - 2.0 bar

0.012 r

o o

= S

(e} —

o9] S
T

o <

o o

S S

= X
T

Flujo absorbido, kg/m? s

0.002 [~ = : -

0.000

200 250 300 350 400 450 500 550 600
Numero de Reynolds solucion

Figura 4.27 Flujo de absorcion de la solucidon con su intervalo de error, en funcion del
Numero de Reynolds.

4.7 COMENTARIOS SOBRE EL TRABAJO EXPERIMENTAL

A continuacion se comentan aspectos importantes relacionados con el montaje y la

operacion del banco de ensayos construido en este trabajo.

Q El uso de tanques de almacenamiento de acero al carbon no es recomendable
para la mezcla de trabajo NH3-H,O, ya que se observaron problemas de
corrosion al poco tiempo de cargar la solucion y se tuvieron que cambiar por

otros de acero inoxidable.

O El caudal de vapor de amoniaco inyectado en el absorbedor esta limitado por la
presion de las botellas de alimentacion y por el didmetro muy fino del tubo de
inyeccion en el absorbedor. Para tratar de mantener la presion en las botellas de
amoniaco, tuvieron que ser mojadas externamente utilizando agua proveniente

del sistema de enfriamiento.

Q El bombeo de la corriente de solucion que va desde el tanque de solucion hasta
el absorbedor dependia basicamente de la presion del tanque de soluciéon y de la
bomba de circulacion, mientras que la corriente de salida desde el absorbedor

hasta el tanque de almacenamiento dependia principalmente de la presion del
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tanque de almacenamiento de la solucion concentrada. Esta ultima limito el

caudal de solucion a 70 kg/h.
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Capitulo 5. Disefio de un absorbedor con intercambiadores de calor de placas

5.1 INTRODUCCION

En este capitulo se describe la metodologia utilizada en el disefio de un absorbedor de
burbuja, para su integracion en una enfriadora de agua de 6 kW de potencia frigorifica
accionada a baja temperatura y enfriada con agua en el condensador y absorbedor.

Los valores de los coeficientes de transferencia de calor, flujo de absorcion y pérdida
de carga necesarios para el disefio del absorbedor utilizando un intercambiador de placas
similar al estudiado fueron obtenidos de los resultados experimentales del capitulo

anterior. Por ultimo se presentan las caracteristicas geometricas del absorbedor.

52 METODOLOGIA DE CALCULO DE UN ABSORBEDOR

El procedimiento més utilizado para el disefio de intercambiadores de calor esta
basado en la diferencia de temperatura media logaritmica (ecuaciones 5.1 y 5.2), que es
funcién de las temperaturas de entrada y salida de los fluidos caliente y frio.
Normalmente para el disefio de equipos de intercambio de calor, se establecen las
temperaturas de entrada de los fluidos y las velocidades de flujo, asi como la temperatura
deseada de salida de unos de los fluidos caliente o frio. El problema de disefio es
entonces seleccionar un tipo de intercambiador de calor apropiado y determinar el
tamafo, es decir, el area de transferencia de calor que se requiere para alcanzar la

temperatura que se desea.

Q =UAAT,, (5.1)

ATLM - (TSOL,ENT _TENF,SAL) - (TSOL,SAL _TENF,ENT) (5.2)

LN (TSOL,ENT - TENF,SAL)

(TSOL,SAL - TENF,ENT )

En intercambiadores convencionales se considera una aplicacién, para los cuales se
conocen los caudales del lado caliente y frio, y sus temperaturas de entrada y el objetivo
es especificar un intercambiador de calor que proporcione un valor deseado de
temperatura de salida del lado frio (o caliente). Los valores correspondientes de la

temperatura de salida del lado caliente y la potencia, se pueden calcular por medio de los
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balances de energia en el lado frio y caliente, y el valor de ATy se puede encontrar a
partir de su definicidn, con el uso de la ecuacion de transferencia de calor, es facil

determinar el area requerida.

El célculo del area de transferencia de calor en absorbedores es mas complejo; el
hecho de tener una corriente de solucion y una de vapor en el lado caliente, hace que la
ATy no sea el parametro indicado para representar el proceso de intercambio de calor, lo
que obliga a considerar mas parametros para su disefio, ya que no solamente debe
tomarse en cuenta la disipacion de calor, si no también la cantidad de vapor que la
solucion liquida es capaz de absorber.

5.2.1 Calculo del area total necesaria

El primer paso para el disefio del absorbedor es la especificacion de las condiciones de
operacion del equipo de refrigeracion que integrara este componente. Para el disefio
fueron consideradas como condiciones nominales los datos calculados en la seccion 3.2,
tomando en cuenta una potencia frigorifica de 6 kW, lo que da una carga en el absorbedor
de 13 kW. La figura 5.1 muestra las condiciones de entrada y salida de la solucién del
absorbedor, utilizando agua de enfriamiento a 30 °C para dispar el calor del absorbedor.
Como se puede observar en la figura se fijo una temperatura de 36 °C del absorbedor,
esto fue con la finalidad de operar con velocidades razonables en la corriente de

alimentacion de solucion y agua de enfriamiento en el equipo.
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TsoLsaL = 36°C TsoLent = 47.2°C
XsoLsaL = 0.382 XsoLent = 0.329
M = 0.069 kg/s M = 0.063 kg/s

Ty=-5°C
M = 0.005 kg/s

Tacent =30°C

Tacsa = 35°C
Ay M = 0.60 kg/s

M = 0.60 kg/s

Figura 5.1 Condiciones de operacién utilizadas para el disefio del absorbedor

El segundo paso es el calculo del area necesaria del absorbedor. Este debe de
satisfacer la ecuacion de transferencia de calor (ecuacion 5.3) y la capacidad de absorcion
que tiene el intercambiador por area (flujo de absorcion del vapor, ecuacién 4.1). En la
ecuacion de transferencia de calor se ha tenido en cuenta la resistencia debida al
ensuciamiento mediante el factor de ensuciamiento o fouling fo, producido por la
obstruccion de impurezas resultado de reacciones quimicas entre el fluido y el material
durante la operacion del equipo. La formacion de estos depdsitos sobre la superficie
puede aumentar significativamente la resistencia térmica entre los fluidos y su valor
depende de la temperatura de operacion, velocidad del fluido y tiempo de servicio del
intercambiador, quedando la ecuacion de transferencia de calor como se muestra en la

siguiente expresion:

Qas =U A ATwmLeq (5.3)
_ 1
U = 1 M 1 (5.4)
R Y 1
hENF kM SOL
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Por ltimo en el célculo del Numero de placas en el intercambiador de calor, se ha
tenido en cuenta la colocacién de los canales de agua de enfriamiento en las partes
exteriores del intercambiador de calor, para aprovechar mejor la superficie de contacto en

el lado de la solucion. EI NUumero de canales se determina a partir de las siguientes

ecuaciones:

Ncs = Amax/ AcanaL (5.5)
Nce=Ncs +1 (5.6)
Np =2 Nce (5.7)

en donde Ncs es el nimero de canales para el lado de solucion, Ncg el nimero de canales
para el agua de enfriamiento, Np el nimero total de placas, AcanaL €S €l area de la
superficie por canal y Auax €s el area maxima necesaria calculada por las ecuaciones 5.3
y4.1.

5.2.2 Secuencia de céalculo

Debido a que el nimero de canales, los valores del Numero de Reynolds de la
soluciéon y del agua de enfriamiento no son conocidos, no es posible calcular los
coeficientes de transferencia de calor, ni el flujo de absorcion. La resolucion se hara de
forma iterativa suponiendo primero un solo canal de solucion, aumentando el nimero de
canales hasta que el area propuesta satisfaga las ecuaciones 5.3 y 4.1. También se debe de
revisar que el valor del Numero de Reynolds de la solucién y del agua de enfriamiento
entren en el rango de operacion de las experimentaciones. La secuencia de calculo se

presenta a continuacion:

1) A partir del modelado termodinamico del ciclo de refrigeracion se determinan las
condiciones de entrada y salida del absorbedor, asi como su carga térmica para una

potencia frigorifica de 6 kW.
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2)

3)

4)

5)

6)

7)

8)

Se propone un solo canal de solucion para comenzar los célculos siguiendo un
proceso iterativo. A continuacién se calculan los caudales de solucion y agua de

enfriamiento por canal.

Se calcula el Numero de Reynolds para un solo canal de la corriente de solucién y
agua de enfriamiento, y se evallan los rangos limitantes de operacion a partir de los
datos obtenidos experimentalmente, si cumple con el rango de trabajo, se pasa al

siguiente punto, en caso contrario, se aumenta otro canal y se regresa al punto 2.

Se obtienen los coeficientes de transferencia de calor y el flujo de absorcidn a

condiciones similares obtenidos experimentalmente.

Se calcula el area de la superficie de transferencia de calor y el area de transferencia

de masa con las ecuaciones 5.3 y 4.1 y se toma el méaximo valor.
Se calcula el numero de canales aplicando la ecuacion 5.5.

Si el canal de la solucion propuesta (punto 2) es igual o mayor que el nimero de
canales calculado en el punto 6, se pasa al siguiente punto, de otra forma se agrega

otro canal y se regresa al punto 2.

Por ultimo se calcula el volumen del absorbedor, la perdida de carga y se revisa que
las velocidades de la solucién, vapor y agua de la linea de alimentacion estén dentro

del rango de operacion.

5.3 RESULTADOS DEL DISENO DEL ABSORBEDOR

5.3.1 Condiciones de operacion

Al ser insuficientes los resultados obtenidos para establecer una correlacion empirica

para el coeficiente de transferencia de calor de la solucidn, el flujo de absorcion y la

pérdida de carga para todos los datos experimentales, se opto por obtener una correlacion

en funcion del Numero de Reynolds de la solucion a condiciones similares a la de

operacion. Estas correlaciones no se presentan ya que su intervalo de validez es muy

restringido.
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La tabla 5.1 muestra los resultados finales para el disefio del absorbedor en las
condiciones comentadas anteriormente. El area de la superficie necesaria se determino
principalmente a partir del flujo de absorcion (1.25 m?), debido a la baja turbulencia de
la corriente de solucion (Reynolds = 163), aunque casi de igual forma la ecuacion de
transferencia de calor afecta este pardmetro (1.23 m?). El coeficiente global de
transferencia de calor es afectado casi de igual manera por el lado de solucién (3.10
kW/m? K) y el agua de enfriamiento (4 kW/m? K). El valor del factor de impurezas
(Kwong y Jeong, 2004), incrementa en un 30% el valor del area de la superficie de
transferencia de calor, pero en este caso no afecto todavia a los calculos ya que el area

depende mas de la ecuacion del flujo de absorcion.

5.3.2 Disefo del absorbedor con intercambiadores de placas

Para poder disipar 13 kW y absorber 0.005 kg/s de vapor de amoniaco en las
condiciones especificadas, el absorbedor ha de estar constituido por 28 placas (ver tabla
5.2), formandose 13 canales en el lado de solucién y 14 canales para el agua de
enfriamiento. Esto provoca una baja velocidad en la solucion en los canales, lo que por
una parte beneficia a la absorcion por el tiempo de residencia y perdida de carga (0.09
bar). Pero por otro lado la baja velocidad reduce la turbulencia disminuyendo el
coeficiente de transferencia de calor de la solucion y el flujo de absorcion.

Utilizando este tipo de geometria el absorbedor es relativamente compacto, puesto que
la separacién de los canales es de 2 mm, lo que da un volumen total de 0.003 m°. La tabla
5.3 muestra con mayor detalle las especificaciones geométricas del absorbedor disefiado
cuya longitud, anchura y altura son de 65, 100 y 510 mm, respectivamente.
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Tabla 5.1 Datos experimentales para el calculo del area del absorbedor.

PARAMETRO \ VALOR \
hsoL, KW/m? K 3.10
hene, KW/m? K 4.00
fo, m? K / kW 0.20
U, kW/m? K 1.25
Fae, kg/m®s 0.004
Numero de Reynolds de la solucién 163

NUmero de Reynolds del agua de 1138
enfriamiento

AXx, fraccion masica de amoniaco 0.053
AcaLor, M’ 1.23
Awmasa, m? 1.25

La forma mas sencilla de inyectar el vapor es introduciendo una linea de vapor en la
linea de solucidn en forma concéntrica (ver figura 5.2a), esto es debido a las limitaciones
que tiene esta configuracion, por la separacion tan reducida que hay entre las placas y por
la conexion de la linea de alimentacién. Tomando en cuenta el area de paso de los puertos
de alimentacion del absorbedor, el didmetro de la linea de alimentacion de solucién
resulta de 0.022 m, lo que equivale a una velocidad de la corriente de solucion de 0.51
m/s, mientras que para el vapor se supuso un didmetro interno de 0.015 m, lo que
representa una velocidad de 16.6 m/s. Por ultimo la velocidad de agua de enfriamiento
resultd ser de 0.21 m/s. Como se observa las velocidades calculadas en las corrientes se

encuentran en un rango de trabajo adecuado.

El tubo de distribucion del vapor debe de tener 13 perforaciones repartidas a lo largo
de este, ordenados de tal forma que se ajusten exactamente a cada canal de solucién
(figura 5.2 a); ademas debe de ir colocado en la parte superior del tubo de solucion, como
lo indica la figura 5.2b, de otra forma podria tener problemas por el arrastre de vapor por

la solucion.
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En este dimensionado se calcularon solo la superficie y el tamafio del intercambiador
de placas. Por otra parte el nimero de orificios de la inyeccion de vapor se ha propuesto
que sea uno por canal. En relacion con el diametro del orificio no se ha llevado a cabo un
estudio detallado para determinar el valor de este pardmetro, por lo cual, se propone por
ahora un diametro similar a la experimentacion equivalente a 1.7 mm, manteniendo en
cuenta que es necesario realizar el estudio de este parametro para una optimizacion del

absorbedor.

Tabla 5.2 Resultados del disefio del absorbedor con intercambiadores de placas

CARACTERISTICAS VALOR

Fabricante Alfa Laval
Modelo NB51
Tipo de placa L
Numero de canales solucién 13
Numero de canales de enfriamiento 14
NUmero de Placas 28
Numero de Reynolds de la corriente de solucion 163
Numero de Reynolds del agua de enfriamiento 1138
Velocidad de solucion en la linea de alimentacion, m/s 0.50
Velocidad del vapor en la linea de alimentacion, m/s 16.6
Velocidad del agua de enfriamiento en la linea de solucion, m/s 0.21
AP, bar 0.08
Longitud total del absorbedor, m 0.065
Volumen del absorbedor, m® 0.0033
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Tabla 5.3 Dimensiones del intercambiador de calor de placas tipo NB51

DIMENSION ' VALOR

Separacion placa-placa (s), m 0.002
Espesor de la placa (m), m 0.0004
Area efectiva, m? 0.05
a, mm 466
b, mm 50
c, mm 526
d, mm 111
e, mm 24 - 45

a) b)

Figura 5.2 Diagrama del disefio del absorbedor. a) Tubo de inyeccion de vapor en el

intercambiador. b) Colocacion del tubo de inyeccién en la entrada del intercambiador.
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6.1 CONCLUSIONES

A continuacion se presentan las conclusiones principales de este trabajo.

1) El banco de ensayos disefiado y construido permite caracterizar el proceso de
absorcion en absorbedores de amoniaco-agua en distintas condiciones de operacion
y configuraciones de flujo. El protocolo elaborado para la realizacion de ensayos ha
resultado adecuado para la obtencién de los datos experimentales de operacion del
absorbedor en condiciones estables con suficiente redundancia.

2) El estudio experimental del proceso de absorcion en un intercambiador de placas
corrugadas tipo L, Alfa Laval modelo NB51, de tres canales, realizado en el banco de
ensayos ha permitido determinar los valores de los parametros de eficacia del
absorbedor y analizar el efecto de la variacion de las condiciones de operacion en el
funcionamiento del absorbedor. Los ensayos se realizaron a una presion de unos 2
bar, una temperatura de absorcion entre 32.4 y 38.4 °C, concentraciones masicas en
NH; de la solucion a la entrada entre 29 y 33 %, y diferentes condiciones térmicas
de la solucidn a la entrada.

3) Los resultados obtenidos en los ensayos del absorbedor estudiado, mostraron que el
flujo de absorcion varia entre 0.002 y 0.006 kg/m? s, el coeficiente de transferencia
de calor de la solucién entre 2.7 y 6.8 kW/m* K, la potencia del absorbedor entre
0.46y 1.32 kW, y la eficiencia masica del absorbedor entre 0.30 y 0.62.

4) El modelo desarrollado del proceso de absorcion en burbujas aplicado al absorbedor
experimental constituido por un intercambiador de placas corrugadas de tres canales
ha permitido establecer los perfiles longitudinales de la temperatura, concentracion
de la disolucion y caudal méasico de cada corriente, el flujo de vapor absorbido y la
carga térmica del absorbedor.

5) La base de datos experimentales obtenida se ha utilizado para evaluar la capacidad
predictiva del modelo elaborado. A pesar de su simplicidad, el modelo es capaz de
interpretar correctamente la influencia de las distintas variables sobre los parametros
de eficacia del absorbedor, si bien las desviaciones en los resultados para el flujo de
absorcion y la potencia del absorbedor pueden llegar al 50%. La capacidad predictiva
del modelo podrd mejorarse si se adoptan correlaciones para los coeficientes de
transferencia, especificas al fluido de trabajo y de configuracion de flujos.

6) Basandose en los datos experimentales del coeficiente de transferencia de calor y del
flujo de absorcion obtenidos en el presente trabajo, se ha realizado el disefio
preliminar de un absorbedor de burbujas utilizando un intercambiador de placas para
un equipo de refrigeracion por absorcion de NHs;-H,O de 6 kW. EI niumero de placas
es de 28 del tipo L formando trece canales para la circulacion de la solucién y
catorce para el agua de enfriamiento. Las dimensiones del intercambiador resultan
ser de 100 x 510 x 65 mm. y su capacidad de enfriamiento de 14 kW.
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Apéndice A. Propiedades de la mezcla amoniaco-nitrato de litio

A.l1 ECUACIONES DE LAS PROPIEDADES TERMODINAMICAS Y
TERMOFISICAS

En esta seccion se presentan las correlaciones utilizadas en la simulacion del ciclo de
absorcion y de la modelizacion del absorbedor de burbujas; la mayoria de estos datos
fueron obtenidos del trabajo publicado por Infante Ferreira en 1984, proponiendo en

algunos casos correlaciones a partir de datos previos de varios autores.

A.1.1 Presion de vapor de la solucion

Esta ecuacion estd basada en los datos de equilibrio liquido-vapor publicados por
Grensch (1937), Blytas et al. (1962), Smeulers (1977) y Bouman (1971).

P = EXP|16.29 +3.859(1 - x)° - [(2802 +4192(1 - X)%lm (A1)
T +271.15

en donde x es la fraccion masica de amoniaco de la solucion y T es la temperatura de la

solucion en °C. La presion calculada esta en kPa.

La precision de esta correlacion disminuye para concentraciones masicas en
amoniaco superiores a 0.55, pero en las condiciones de operacién del ciclo de
refrigeracion objeto de este estudio no se alcanzan valores por encima de 0.55.

A.1.2 Capacidad calorifica

La correlacion utilizada para calcular la capacidad calorifica especifica de la solucion
de amoniaco-nitrato de litio en funcion de la concentracion y temperatura fue obtenida a

partir de los datos experimentales de Grensch (1937).

Cp=C, +C,Xx+C.T +C,XT +C,xT? (A2)

C1=1570; C;=215; C3=1.15125; C4 = 3.382678; Cs=0.002198; Cs = 0.004793

C,=0.000118
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Apéndice A. Propiedades de la mezcla amoniaco-nitrato de litio

A.1.3 Densidad y viscosidad dindmica

Los datos experimentales de la densidad (p) y viscosidad dinamica () de la solucion
de NH3-LiNO;3 fueron obtenidos por Niebergal (1949). Estos fueron correlacionados
juntos con datos experimentales del amoniaco puro presentados por I-Wérmeatlas
(1977). Las unidades estan en kg/m® y kg/m s, para la densidad y viscosidad dinamica,
respectivamente

p=-EX*+E,-ET-ET? (A.3)

E: =1409.653 ; E; = 2046.222 ; E3 = 1.3463; E4=0.0039

u = (~5.1835T +992.337)* ((1 — ) 0088T+6823) 4 Eyp(~0,01147T —1.744))(1*10'3)
(A.4)

A.1.5 Conductividad térmica

La conductividad térmica (en kW/m K) fue calculada a partir de la correlacion de

Hermans (1969) y Kok (1973) para soluciones de amoniaco-nitrato de litio.

K =[2.093+0.47E(-8)T +(~1.5478 -0.0007612T - 0.000015353T ? )x|0.001
(A.5)
A.1.6 Entalpia especifica de las soluciones

La entalpia especifica fue calculada por Bonauguri y Polononi (1980), tomando
como referencia la entalpia igual a cero para condiciones de amoniaco liquido saturado
y LiNO;s sdlido.

Six <0.54
_ 2 (C,+Cx)T?  C, xT?
h=C,(054-x)*-C, +C,T +C,xT + += (A.6)
Six >0.54
2 3
h =6.89(x - 0.54)"° — 215+ C,T +C,xT + (Cs+Coxr? | CoxT (A7)

2 3

Las unidades de la entalpia son kJ/kg.
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Apéndice B. Calibracion de los sensores de temperatura

B.1 METODO DE CALIBRACION DEL SENSOR DE TEMPERATURA

La precision de los sensores de temperatura representa un factor importante en la
determinacion de los coeficientes de transferencia de calor. Las cuatro termo-
resistencias Pt100 correspondientes a las corrientes de entrada y salida del absorbedor,
se calibraron utilizando una sonda patrén en un bafio térmico marca HAAKE C35,
modelo F6-C35; en un intervalo de temperaturas similar al de los ensayos

experimentales.

Las lecturas de las sondas de temperatura en el bafio térmico se tomaban una vez
transcurrido un intervalo de tiempo superior a la media hora, con el objeto de asegurar

una buena estabilidad térmica. Los pasos del procedimiento seguido son los siguientes:

1. Poner en marcha el bafio térmico a la temperatura minima de operacion e introducir
los sensores de temperatura Pt100 y el sensor patron, asegurandose que la parte

inferior de los sensores este en contacto directo con el liquido térmico del bafio.

2. Revisar que todo opere correctamente y empezar a registrar datos con el sistema de

adquisicion de datos.

3. Cuando la temperatura del bafio térmico es estable, se deja 30 minutos adicionales,

para asegurar que los sensores se hayan estabilizado también.

4. Se registran los datos de los ultimos 10 minutos y se incrementa la temperatura del
bafio térmico de 10°C, hasta llegar al limite superior del intervalo seleccionado de
temperaturas, y se regresa al punto 3.

B.2 RESULTADOS

Los datos registrados fueron la temperatura patron y la lectura de los sensores Pt100,
de los cuales se graficaron en Excel. Para la lectura de los sensores de temperatura se ha
considerado el valor promedio de los ultimos 10 minutos, obteniéndose las siguientes

ecuaciones lineales:

NH3-H,O a la salida del absorbedor T(°C) =1005T-0.14 (B.1)

NH3-H,0 a la entrada del absorbedor T (°C) =1.008 T -0.07 (B.2)
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Apéndice B. Calibracion de los sensores de temperatura

Entrada del agua de enfriamiento al absorbedor T (°C) =1.022T -0.21 (B.3)

Salida del agua de enfriamiento al absorbedor T (°C) =T (B.4)

Estas ecuaciones fueron implementadas en el sistema de adquisicion de datos para

corregir la lectura de los sensores de temperatura en los ensayos experimentales.
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Apéndice C. Correlaciones para el almacenamiento de datos

C.1 METODO DE CALCULO PARA EL ALMACENAMIENTO DE DATOS

El sistema de adquisicion de datos utilizado en la instalacion experimental no tenia la
opcidn de leer directamente datos de salida en mA de los sensores de presion y caudal.
Por ello, se ha optado por convertir la corriente (mA) en voltaje (V) aplicando la ley de
Ohm, por medio de resistencias insertadas en paralelo en los canales del sistema de
adquisicion de datos. A continuacidn se comentan los pasos seguidos para llevar a cabo

dicha conversion.

C.1.1 Procedimiento de calculo de las correlaciones
Tomando como ejemplo el sensor de presion.

1. Como datos conocidos se tienen el valor m&ximo y minimo de la corriente del
sensor y de la resistencia. Para el caso del amperaje segun las especificaciones del

sensor se tiene que:
4 mA = 0bar

20 mA = 5 bar

2. Se aplica la ley de Ohm, teniendo como datos conocidos la intensidad y la
resistencia. Donde este ultimo tiene un valor de 265 Ohms con una tolerancia

maxima de + 0.001.
V=R I (C.1)

Sustituyendo los datos en la ecuacion C.1, se tiene un valor maximo y minimo de

1.65y 5.3 V que corresponde a 0 y 5 bar respectivamente.

3. Por dltimo se aplica una ecuacion lineal tomando los datos de voltaje en el eje X y

la presionenel eje Y.
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C.2 RESULTADOS

A continuacidn se presentan las correlaciones para los sensores de presién y caudal del

agua de enfriamiento

Presion en la parte baja del absorbedor

Resistencia: 266.80 Ohm  presion(bar) = 0.9370*Voltaje -1 (C.2)

Presion en la parte alta del absorbedor

Resistencia: 266.08 Ohm  presion(bar) = 0.9326 *Voltaje -1 (C.3)

Presion del vapor de amoniaco

Resistencia: 266.41 Ohm  presion(bar) = 0.9314 *Voltaje -1 (C.4)

Caudalimetro del agua de enfriamiento

Resistencia : 270.09 Ohm  Caudal(It/h) = 92.562 *voltaje —100 (C.5)
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Apéndice D. Valores de los resultados experimentales

D.1 INTRODUCCION

En esta seccion se muestran los resultados obtenidos en la evaluacion experimental
del absorbedor del capitulo 4. En cada una de las tablas mostradas a continuacién

muestran el efecto que tienen diferente parametros en la eficacia del absorbedor.
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Tabla D.1 Resultados experimentales para el estudio del efecto del caudal de enfriamiento y de solucién en la eficacia del absorbedor.

TsoLent| Tsousal | TacenT | TacsaL [MsoLent| Xent | XsaL | Qa Pa hsoL u Fag*10° | NusoL | ReysoL | Reyenr | efuas Km ATs
°C °C °C °C kg/s |%masa|%masa| kW | bar | kW/m? K |kW/m? K | Kg/m?s | adim | adim | adim | adim | m/s K
37.7 35.3 30.1 385 0.008 332 | 352 [ 0.8 | 1.95 5.47 2.48 2.5 174 171 280 0.39 - -
37.7 34.8 30.1 375 0.008 332 | 355 [ 09 | 196 4.23 231 3 135 168 363 0.45 - -
37.7 34.2 30.0 36.4 0.008 332 | 358 [ 09 | 195 4.23 2.33 3.3 135 167 444 0.50 - -
37.7 33.8 30.0 35.9 0.008 332 | 36.0 [ 1.0 | 196 4.21 2.42 3.7 134 167 517 0.55 - -
38.1 36.3 30.2 38.9 0.011 329 | 345 | 09 | 194 4.63 2.33 2.7 148 231 303 0.30 - -
38.0 355 30.1 38.1 0.011 329 | 350 [ 1.0 | 195 4.82 2.52 3.6 154 227 392 0.39 - -
38.0 35.2 30.1 37.3 0.011 330 | 352 [ 1.1 | 195 4.75 2.52 3.8 151 230 469 0.42 - -
37.9 34.6 30.0 36.3 0.011 330 | 363 | 1.1 | 192 451 2.54 4 144 225 538 0.46 - -
37.9 34.9 29.9 39.0 0.014 | 334 | 354 | 09 | 2.00 5.52 2.53 4.3 210 282 302 0.37 |0.0011| 0.7
38.0 34.2 29.9 38.1 0.014 | 334 | 356 | 1.0 | 1.97 6.05 2.8 4.8 227 280 380 0.44 |0.0015| 0.59
38.0 33.9 29.9 375 0.014 | 333 | 358 | 1.1 | 1.97 6.81 2.95 5.4 250 280 447 0.48 |0.0019 | 0.47
38.0 335 30.0 37.0 0.014 | 332 | 36.0 | 1.2 | 1.97 6.49 3.03 6.1 241 277 515 0.53 |0.0018 | 0.52
38.1 33.3 29.9 36.6 0.014 | 329 | 36.1 [ 1.3 | 1.96 6.61 3.19 6.9 237 278 591 0.58 |0.0021| 0.4
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Tabla D.2 Resultados experimentales para el estudio del efecto de la temperatura de entrada del agua de enfriamiento en la eficacia del

absorbedor.
TsoLent | Tsousal | Tacent | TacsaL |MsoLent | Msosal | Xent XsaL Qa Pa hsoL u Fag*10| NusoL ReysoL | ReYenr | €fvas
°C °C °C °C kg/s Kg/s | %masa | %masa | kW | bar | KW/m? K | kW/m? K | kg/m?s| adim | adim | Adim | adim
42.05 36.36 29.9 38.3 | 0.0191 | 0.0196 | 32.67 | 34.43 | 1.32 | 1.93 4.96 2.64 51 158.1 | 424.7 | 517.6 | 0.311
42.03 | 36.01 30.0 38.0 | 0.0164 | 0.0169 | 32.54 | 34.70 | 1.29 | 1.94 4.81 2.60 5.4 153.3 | 362.9 | 518.4 | 0.373
42.05 35.43 30.1 374 | 0.0136 | 0.0141 | 32.31 | 3494 | 1.24 |1.93 4.40 2.47 55 140.3 | 300.3 | 514.0 | 0.450
4197 | 34.78 30.1 36.9 | 0.0109 | 0.0114 | 32.28 | 35.29 | 1.13 |1.93 3.90 231 5.1 124.3 | 238.4 | 513.4 | 0.515
41.81 33.90 30.1 36.1 [0.0082 |0.0086 | 32.29 | 35.77 |0.98|1.93 3.32 2.09 4.4 105.8 | 176.4 | 507.6 | 0.601
41.78 | 38.42 | 35.3 39.5 [ 0.0190 | 0.0192 | 32.67 | 33.40 | 0.64|1.94 4.03 2.38 2.1 128.5 | 434.9 | 552.8 | 0.296
41.67 38.29 355 39.3 [ 0.0163 | 0.0165 | 32.66 | 3355 | 0.61 | 1.95 3.99 2.37 2.2 127.2 | 372.4 | 552.9 | 0.367
4191 | 38.04 | 355 39.1 | 0.0135| 0.0137 | 32.39 | 3361 |0.60|194 3.70 2.26 25 117.9 | 310.2 | 551.8 | 0.466
41.83 37.78 35.6 38.8 | 0.0108 | 0.0111 | 32.35 | 33.82 | 055|195 3.31 2.11 24 1055 | 247.5 | 550.9 | 0.548
4162 | 37.39 | 35.6 38.3 [ 0.0081 | 0.0083 | 32.39 | 34.03 | 0.46 |1.95 274 1.86 2.0 87.3 | 184.1 | 548.2 | 0.621
Tabla D.3 Resultados experimentales para el estudio del efecto de la presion en la eficacia del absorbedor.
TsoLent | TsoLsaL | Tacent | Tas,saL |MsoLent | MsotsaL | Xent XsaL Qa Pa hsoL U Fag*10° | Nusop ReysoL | ReYenr | Ewas
°C °C °C °C kg/s | Kg/s | %masa | %masa | kW | bar | kW/m? K | kW/m? K| kg/m?s | adim | adim | adim | adim
37.82 | 35.60 | 30.0 37.3 [ 0.0180 | 0.0188 | 33.30 | 34.76 | 1.27 | 1.92 6.29 2.98 4.0 200.5 | 369.7 | 513.1 | 0.301
37.88 35.15 30.0 37.0 | 0.0167 [ 0.0176 | 33.30 | 35.17 | 1.21 [1.94 5.84 2.87 4.8 186.2 | 340.7 | 509.4 | 0.375
37.72 | 3492 | 300 36.7 | 0.0139 | 0.0147 | 33.27 | 35.06 | 1.14 | 191 5.48 277 3.8 174.7 | 282.0 | 506.3 | 0.376
37.65 34.28 30.0 36.1 | 0.0112 | 0.0119 | 33.22 | 3541 105|191 5.01 2.65 3.8 159.7 | 225.0 | 505.1 | 0.458
3753 | 3351 30.0 35.4 [0.0083|0.0090 | 33.13 | 35.83 |0.93| 191 4.08 2.36 35 130.1 | 165.7 | 501.8 | 0.558
37.69 | 33.34 30.1 34.6 | 0.0163 | 0.0166 | 31.94 | 33.12 |0.76 | 1.58 4.17 2.39 29 132.9 | 350.6 | 502.0 | 0.390
37.38 | 33.09 | 30.2 34.3 | 0.0136 | 0.0138 | 31.94 | 33.25 | 0.67 |1.58 3.80 2.26 2.7 121.1 | 290.0 | 499.4 | 0.444
37.44 32.84 30.3 34.0 | 0.0109 | 0.0111 | 31.90 | 33.48 | 0.62|1.59 3.34 2.09 2.6 106.5 | 232.7 | 498.4 | 0.523
37.55 32.40 30.3 33,5 | 0.0081 [0.0083| 31.67 | 33.72 | 056|159 2.84 1.88 25 905 | 174.2 | 497.9 | 0.632
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Tabla D.4 Resultados experimentales para el estudio del efecto de la temperatura de entrada de la solucion en la eficacia del absorbedor.

TsoLent | Tsousal | Tacent | TacsaL |MsoLent | MsoLsal | Xent XsAL Qa Pa hsoL u Fag*10| NusoL ReysoL | ReYenr | €mas
°C °C °C °C kg/s Kg/s | %masa | %masa | kW | bar | kW/m? K | kW/m? K | kg/m?s| Adim | adim | adim | adim
37.82 35.60 30.0 37.3 [ 0.0180 | 0.0188 | 33.30 | 34.76 | 1.27 | 1.92 6.29 2.98 4.0 200.5 | 369.7 | 513.1 | 0.301
37.88 35.15 30.0 37.0 | 0.0167 | 0.0176 | 33.30 | 35.17 | 121|194 5.84 2.87 4.8 186.2 | 340.7 | 509.4 [ 0.375
37.72 34.92 30.0 36.7 | 0.0139 [ 0.0147 | 33.27 | 35.06 | 1.14 | 191 5.48 2.77 3.8 1747 | 282.0 | 506.3 | 0.376
37.65 34.28 30.0 36.1 | 0.0112 | 0.0119 | 33.22 | 3541 (105|191 5.01 2.65 3.8 159.7 | 225.0 | 505.1 [ 0.458
37.53 33.51 30.0 354 [0.0083(0.0090| 33.13 | 3583 | 093|191 4.08 2.36 35 130.1 | 165.7 | 501.8 | 0.558
42.05 36.36 29.9 38.3 | 0.0191 | 0.0196 | 32.67 | 34.43 | 1.32 |1.93 4.96 2.64 51 158.1 | 424.7 | 517.6 | 0.311
42.03 36.01 30.0 38.0 [ 0.0164 [ 0.0169 | 3254 | 34.70 | 1.29 [ 1.94 4.81 2.60 54 153.3 | 362.9 | 518.4 | 0.373
42.05 35.43 30.1 374 [0.0136 | 0.0141 | 3231 | 3494 | 124|193 4.40 2.47 55 140.3 | 300.3 | 514.0 [ 0.450
41.97 34.78 30.1 36.9 | 0.0109 | 0.0114 | 32.28 | 3529 | 1.13 | 1.93 3.90 2.31 51 124.3 | 238.4 | 513.4 | 0.515
41.81 33.90 30.1 36.1 [0.0082 |0.0086 | 32.29 | 35.77 |0.98|1.93 3.32 2.09 4.4 105.8 | 176.4 | 507.6 | 0.601
Tabla D.5 Resultados experimentales para el estudio del efecto de la concentracion de la solucion en la eficacia del absorbedor.
TsoLent | Tsousal | Tacent | TacsaL | Msotent | MsoLsaL | Xent XsAL Qa Pa hsoL u Fag*10| Nuso. ReysoL | ReYenr | €mas
°C °C °C °C kg/s Kg/s | %peso | %peso | kW | bar | KW/m? K | kW/m? K | kg/m?s| adim | adim | adim | adim
37.69 33.34 30.1 34.6 | 0.0163 | 0.0166 | 31.94 33.12 [0.76 | 1.58 4.17 2.39 2.9 132.9 | 350.6 | 502.0 | 0.390
37.38 33.09 30.2 34.3 [ 0.0136 | 0.0138 | 31.94 | 33.25 | 0.67|1.58 3.80 2.26 2.7 121.1 | 290.0 | 499.4 | 0.444
37.44 32.84 30.3 34.0 | 0.0109 | 0.0111 | 31.90 | 33.48 | 0.62|1.59 3.34 2.09 2.6 106.5 | 232.7 | 498.4 | 0.523
37.55 32.40 30.3 33.5 [ 0.0081 | 0.0083 | 31.67 | 33.72 | 0.56|1.59 2.84 1.88 25 90.5 | 174.2 | 497.9 | 0.632
37.61 35.29 30.0 375 | 0.0139 | 0.0143 | 29.27 | 3152 | 1.28 | 152 4,98 2.65 4.5 158.7 | 276.3 | 517.6 | 0.419
37.64 | 34.96 29.9 37.2 [ 0.0125 | 0.0130 | 29.25 | 3179 | 125|153 4.65 2.56 4.6 148.2 | 248.6 | 515.8 [ 0.459
37.67 34.59 29.9 36.9 0.0111 | 0.0116 | 29.26 | 3199 | 119 | 153 4.45 2.49 4.4 141.8 | 220.0 | 512.2 | 0.496
3750 | 33.66 29.9 36.0 [0.0083|0.0087 | 29.25 | 32.48 | 1.04 | 1.53 3.84 2.28 4.0 122.4 | 162.6 | 505.4 [ 0.590
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Apéndice E. Calculo de la incertidumbre

E.1 PROPAGACION DE LA INCERTIDUMBRE

En el caso en que se trate variables indirectas funcion de dos o mas variables que son
medidas directamente, por ejemplo: Y = f(X;, X»,...), y que las variables medidas (X)
tienen asociada una cierta incertidumbre, el método para determinar la propagacion de
la incertidumbre de un parametro Y, es el propuesto en la nota técnica 1297 de NIST
(Taylor and Kuyyat, 1994). Suponiendo que las mediciones individuales son aleatorias
y no correlacionadas, la incertidumbre en el parametro calculado puede ser determinada

como lo indica la siguiente expresion general:

(E.1)

en donde U representa la incertidumbre asociada a la variable calculada Y.

A continuaciéon se presentan las ecuaciones utilizadas para el calculo de las
incertidumbres de los parametros mas importantes determinados en este estudio, como
son el coeficiente de trasferencia de calor de la solucion, la potencia térmica disipada y
el flujo de vapor absorbido por la solucion. Como se ha comentado, los valores de las
incertidumbres se han establecido con relacion a sensores de medicion de las variables
que intervienen en el calculo de los parametros antes mencionados. El célculo de la

incertidumbre se realiz6 utilizando el software Engineering Equation Solver (EES).

E.1.1 Célculo de la incertidumbre del calor disipado en el absorbedor

La incertidumbre asociada a la potencia disipada en el absorbedor involucra el
balance de calor tanto de la corriente del agua de enfriamiento como de la solucion,
como lo muestra la ecuacion E.2. El calor transferido (Q,) entre la solucion y el agua de

enfriamiento es calculado por la siguiente expresion:

Qso +Q
Qrranse =~ > - (E.2)
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Apéndice E. Calculo de la incertidumbre

Por lo cual su incertidumbre (6) implicaria los errores relacionados al calor del lado

de solucion (Qsor) y enfriamiento (Qgng).

QTRANSF @SOL i @ENF ’
TRANSF — A~ E3
dg 2 ( QSOL j +( QENF J (53

El calor del agua de enfriamiento esta dado por la siguiente expresion:

Qene =CPacMpe (TAG,SAL ~Tacent ) (E.4)

El célculo de la incertidumbre de la potencia térmica en el lado del agua de
enfriamiento esta relacionado con las incertidumbres de las temperaturas medidas con
las sondas y del caudal masico medido con el caudalimetro magnético. La

correspondiente incertidumbre esta dada por la siguiente expresion:

2 2 2
@ENF = QENF (NAG’ENT j +(5I-AG’SAL J + [—dnAG J (E.5)

TAG,ENT TAG,SAL

El calor disipado por la solucién es obtenido por un balance de calor a partir de sus

entalpias y flujos masicos de las corrientes de entrada y salida:

QSOL = hSOLmSOL,ENT + hVAP I’nV,ENT - hSOL,SALmSOL,SAL (E6)

El caudal de solucion de entrada (msor ent) tiene asociado un valor de incertidumbre
calculado directamente, mientras que en el caso de las variables restantes como las
entalpias de las corrientes y el caudal de vapor (myenr) y solucion de salida (msor sar)
son calculadas indirectamente después de realizar un balance de masa y materia, por lo

cual se espera una mayor incertidumbre en este parametro:

2 2 2 2 2
_ mSOL,ENT + d]SOL,SAL + d’]\/ + dnSOL,ENT + dnSOL,SAL
@SOL - QSOL h h h
SOL,ENT SOL,SAL \ mSOL,ENT mSOL,SAL
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Apéndice E. Calculo de la incertidumbre

(E.7)

E.1.2 Calculo de la incertidumbre del coeficiente de transferencia de calor de la

solucion

La incertidumbre del coeficiente de transferencia de calor de la solucion (hsor)
involucra las incertidumbres del coeficiente global de trasferencia de calor (U) y del

agua de enfriamiento (hag), como lo muestran las ecuaciones E8 y E9, respectivamente:

U = Qrranse (E.8)
AAT g
_ 1
hSOL - 1 AM 1 (E9)
U ky Ny

donde A es el area de la superficie de transferencia de calor y ATmigg es media
logaritmica de la diferencia entre la temperatura de equilibrio de la solucion y la

temperatura del agua de enfriamiento (ecuacion 4.25).

El célculo de la incertidumbre del coeficiente de calor del agua de enfriamiento
(hac), incluye la incertidumbre del Numero de Nusselt, que basicamente depende de los
Numeros de Reynolds y Prandtl; mientras que el del coeficiente global de transferencia
de calor incluye las incertidumbres del calor transferido y de la diferencia de
temperatura media logaritmica en equilibrio. El valor de este ultimo depende del estado
de saturacion o subenfriamiento de las corrientes de entrada y salida. La incertidumbre
ocasionada por la resistencia térmica de la pared (M) no se ha tenido en cuenta. La

correspondiente incertidumbre esta dada por la siguiente ecuacion:

MNgop = ! (auj +(mAGJ (E.10)
( 1 1AM j U has
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Apéndice E. Calculo de la incertidumbre

E.1.3 Célculo de la incertidumbre del flujo absorbido

El flujo absorbido es calculado a partir de los balances de masa y materia de la
corriente de solucion dependiendo de las condiciones de trabajo (ver seccion 4.2.2).
Este valor es un punto critico también, ya que la cantidad de vapor absorbido por la

solucion es muy pequefia:

My = Mgor sat ~ Msor ent (E.11)

donde mgor ent €s €l caudal masico de la solucion a la entrada obtenida directamente del
caudalimetro magnético, mientras que mgor sar €s el caudal de salida de la solucion
obtenido a partir de un balance de materia, su correspondiente incertidumbre esta dado

por la siguiente ecuacion:

2 2
an, =m, {MJ +(MJ (E.12)

mSOL,ENT mSOL,ENT
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