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Resumen

En esta Tesis doctoral se lleva a cabo un estudio de maquinas de absorcion para
refrigeracion que sean capaces de funcionar con menores temperaturas de generacion
que los ciclos basados en simple efecto. Esto permitiria aprovechar calores residuales y
calor solar a menor temperatura con la consiguiente reduccion de emisiones de CO,.
Los ciclos hibridos de absorcion basados en simple efecto, potenciados con compresion
mecanica, ofrecen esta posibilidad ademds de permitir una modulacion en potencia de
interés.

Para la evaluacion de estos ciclos hibridos se realiza un modelo numérico que
incluye cambio de fase en los cambiadores de calor. Con ¢l se determina cuanto
disminuye la temperatura de generacion con respecto al ciclo de simple efecto y se
estudian en profundidad los cambios en los procesos, el comportamiento y rendimientos
del propio ciclo. Por ultimo se analiza su interés medioambiental.

Ademas del estudio teorico, se realiza un estudio experimental del ciclo hibrido
utilizando tecnologias que permiten la reduccion del tamafio de las maquinas de
absorcion, como absorbedores adiabaticos con fase dispersa (en forma de gotas) e
intercambiadores de placas. Mediante los resultados experimentales se evalua el
funcionamiento del compresor termoquimico como parte del ciclo hibrido. Se realiza
una comparacion con los resultados obtenidos mediante la simulacion, encontrando un
elevado grado de concordancia. También se analiza como varia la absorcion adiabatica
mediante gotas y la ebullicién en intercambiadores de placas en los diferentes puntos de
trabajo del ciclo hibrido. En concreto se estudia como varian esos procesos con el
cambio de concentraciéon de la disolucion, la cual ha sido NH;-LiNO;, cuyas
propiedades le confieren ser un sustituto del NH3-H,O.

Por ultimo se analiza, mediante un modelo numérico, como afectan la recirculacion
y el factor de aproximacién al equilibrio adiabatico en el absorbedor a los ciclos de
absorcion, eventualmente potenciados con compresion mecédnica y con absorbedor
adiabatico. Mediante el modelo se determina la recirculacién dptima y se compara los
resultados con ciclos con absorbedores no adiabéticos, evaluando las ventajas y

desventajas de la absorcion adiabatica.
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Abstract

This doctoral Thesis develops a study on absorption machines for refrigeration
capable of working at lower driving temperatures than the single-effect absorption
cycles. This would make possible the use of residual heat and solar heat at lower
temperatures, reducing the CO, emissions. The single-seffect absorption cycles
hybridized and integrated with a compression booster offer this possibility, at the same
time offering an interesting modulation capability of the refrigerating capacity.

A numerical model has been developed to evaluate the performance of these hybrid
cycles, including phase change in the heat exchangers. It allows determining the
decrease in driving temperature of these cycles in comparison with the basic single-
effect alternative. Besides that, the model allows deepening in the study of the
processes, performance and efficiency of the cycles. Finally, an environmental impact
analysis is carried out.

In addition to the theoretical analysis, an experimental study is performed using
technologies that permit reducing the size of the machine, such as: adiabatic dispersed
phase (such as drops) absorbers and plate heat exchangers. The behaviour of the
thermochemical compressor as part of the hybrid cycle is studied by means of the
experimental results. The model results are compared with the experimental results,
finding a good agreement. Adiabatic absorption by droplets and boiling heat transfer
inside plate heat exchangers are analysed for the different hybrid cycle operating points.
Specifically these processes are studied when the solution concentration is changed. The
working fluid studied is a solution of NH;3-LiNO3, which seems to be a candidate to
replace NH3-H,O.

Finally, the recirculation and the adiabatic approach to equilibrium factor in
adiabatic absorbers are studied by means of a numerical model in absorption cycles
integrated with compression booster. The model allows determining the optimum
solution recirculation ratio and the results are compared with the non-adiabatic cycle

performances, evaluating the advantages and disadvantages of the adiabatic absorption.
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Capitulo 1

Introduccioén

1.1. Interés por el tema

La utilizacién de combustibles fosiles para la produccion de energia genera diversos
contaminantes (CO, HC, NOx, particulas, compuestos de azufre y mercurio, etc.) y CO,
que es uno de los gases culpables del efecto invernadero. Los paises desarrollados son
los grandes emisores de CO; a la atmosfera debido a su nivel de desarrollo que conlleva
a una gran utilizacion de energia en el dia a dia. Si a esto le sumamos el rapido proceso
de desarrollo que estan llevando a cabo grandes paises como India, China y Brasil, la
produccion de gases de efecto invernadero, CO, primordialmente, aumentara
considerablemente. El desarrollo conlleva a una mayor utilizacion de equipos de
refrigeracion, sobre todo en los paises mas calidos. Estos equipos suelen ser accionados
mediante energia eléctrica, por lo tanto contribuyen al aumento de las emisiones de
CO,. Ademas, la utilizacion de refrigerantes organicos halogenados produce la
destruccion de la capa de ozono; debido a ello muchos de estos refrigerantes han sido
prohibidos o estan en proceso de ser prohibidos. En la actualidad los refrigerantes
naturales estdn cobrando importancia ya que su impacto sobre el medio ambiente es el
natural o nulo, ademas de requerir un menor coste de produccion.

En este marco, la tecnologia de maquinas de absorcién, cuyo ciclo mas sencillo es el
de simple efecto, véase Anexo 1, para refrigeracion esta generando gran interés debido a
la posibilidad de utilizar calor a bajas temperaturas para la produccién de frio. La
posibilidad de usar calor residual o renovable, con bajo contenido exergético, en estas
maquinas supondria un ahorro de energia primaria y una reduccion de los gases de
efecto invernadero. Ademads, esta tecnologia utiliza disoluciones y refrigerantes

naturales como fluidos de trabajo, siendo los mas comunes H,O-LiBr y NH3-H,O. La
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busqueda de nuevos fluidos de trabajo para esta tecnologia, que obtengan mejores
resultados que los ya existentes, es uno de los focos de interés. Entre estos nuevos
fluidos de trabajo aparece la disolucion NH3-LiNOs que tiene cualidades de sobra para
ser una alternativa al NH3-H,0, ya que obtiene mejoras en el rendimiento del equipo
como se ha demostrado en Heard et al. (1996), Altamush (1997) y Da-Wen Sun (1998).

Una de las aplicaciones mas desarrolladas de esta tecnologia es la generacion de frio
a través de la recuperacion de calores residuales de muchos procesos industriales,
malgastados hasta ahora, aumentando el aprovechamiento de la energia liberada por los
combustibles fosiles.

Otra aplicacion es la refrigeracion solar, en la que se aprovecharia una fuente de
energia renovable, como es la energia solar, para producir frio. La simultaneidad de
produccion de calor solar y la de demanda de frio hace que esta aplicacioén tenga un
interés creciente. Uno de los grandes problemas de esta aplicacion es la variabilidad de
esta fuente de energia, como por ejemplo en periodos nublados, amaneceres y
atardeceres. Si a esto le unimos que las maquinas de absorcion de simple efecto no son
capaces de producir frio, para aire acondicionado, con temperaturas menores a 70 °C
para las condiciones atmosféricas de verano en Espafia, Lecuona et al. (2009), esta
aplicaciébn necesitaria captadores solares de gran coste que pudieran producir
temperaturas superiores a 70 °C durante todo el dia. Aun asi, incluso en periodos de
gran irradiacion, la utilizaciéon de menores temperaturas de funcionamiento supone un
aumento del rendimiento de la instalacion solar y una disminuciéon de la inversion de
mantenimiento, debido a una menor degradacion de los materiales. Por ello, la
posibilidad de que las maquinas de absorcion funcionaran con temperaturas menores
haria realmente interesante la aplicacion solar. Incluso esa posibilidad proporcionaria un
mayor aprovechamiento fuentes de calor residual o al aprovechamiento de otras que
hasta el momento no eran utilizadas. Una manera de conseguirlo es la integracion en un
mismo equipo, ciclos hibridos, de dos tipos de tecnologias de refrigeracion, absorcion y
compresion mecanica, denominados comunmente ciclos de absorcion/compresion.
Entre ellos, los ciclos hibridos de absorcion potenciados con compresion mecanica de
baja y alta presion parecen ser los ciclos més prometedores a la hora de bajar la
temperatura de funcionamiento segun los estudios de Morawetz (1989) y Sawada et al.
(1993).

Otro de los problemas de la tecnologia de absorcidn es el gran tamafio-coste de los

equipos que hace que pierda competitividad frente a los equipos de refrigeracion por
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compresion mecdnica, sobre todo en aplicaciones en equipos de pequefia capacidad de
refrigeracion. De entre todos los componentes de la méquina, el equipo de mayor
tamafo es el absorbedor, donde se produce simultaneamente transferencia de calor y
masa. La tecnologia mayormente utilizada es la de absorbedores de pelicula, basada en
intercambiadores de tubo-carcasa. Varios autores han demostrado que el proceso de
transferencia de masa es el que limita la transferencia de calor, ademas de otros
problemas como la imperfeccion del mojado de toda la superficie de intercambio o la
mala distribucion del liquido. Esto provoca un aumento considerable del tamafio de
estos equipos para una buena absorcion. En los ultimos afios se ha estudiado una
alternativa a estos absorbedores, los absorbedores adiabaticos, en la que se divide el
proceso de transferencia de calor y de masa. Para ello la disolucidon se enfria en un
intercambiador de calor denominado subenfriador antes de entrar en el absorbedor
adiabatico, donde es inyectada en forma de laminas o de gotas (spray si son de muy
pequefio tamafio) para que haya una gran superficie de contacto liquido-vapor, lo cual
mejora la transferencia de masa y hace que sea necesaria menos tamafno de absorbedor
para poder alcanzar la saturacion o equilibrio a la salida del absorbedor. Normalmente el
factor de aproximacion al equilibrio, que se definira en los capitulos posteriores, ha sido
utilizado para analizar la eficiencia de este tipo de absorbedores, Ryan (1994), Arzoz et
al. (2005), Venegas (2001), Zacarias (2009). Por lo tanto, ambos procesos se producen
separadamente aumentando la compacidad del conjunto del absorbedor. Debido a que es
un proceso adiabatico, el calor de absorcion se acumula en la disolucion, elevando su
temperatura. Para poder obtener relaciones de absorcidn mayores es necesario disminuir
esa temperatura, por lo tanto es necesario hacer recircular y enfriar gran parte de la
disolucion que sale del absorbedor, creando un circuito de recirculacion.

Ademas, la tecnologia mas generalizada, hasta ahora, en equipos de absorcidon para
el intercambio de calor son los intercambiadores de tubo-carcasa. Segin Wang et al.
(2007) la tecnologia de intercambiadores de placas utiliza inicamente un 30% del area
de intercambio y un 20 % del volumen de intercambio de los equipos de carcasa-tubo.
La utilizacion de absorbedores adiabaticos con intercambiadores de placas puede
producir una disminucién considerable del tamafio de estos equipos segun lo expuesto
por Summerer et al.(1996), Flamensbeck et al. (1998) y Venegas (2001).

Por lo tanto el estudio de nuevas tecnologias para reducir tamafio de los equipos de

absorcion, ciclos que ayuden a aprovechar calor a menores temperaturas y la utilizacién
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de nuevos fluidos de trabajo son varias de las lineas de investigacion que quedan
abiertas para la mejora de esta tecnologia.

La investigacion de esta Tesis entra dentro del marco de proyectos financiados por
el Ministerio de Ciencia e Innovacion mediante el proyecto Aplicacion a la disolucion
de nitrato de litio-amoniaco ENE-2005-08255-CO2-O2 y el proyecto Frio solar
integrando absorcion avanzada con electricidad ENE-2009-11097.
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1.2. Objetivos

Los objetivos generales de esta Tesis son:

Busqueda y evaluacion de ciclos de absorcidn que permitan utilizar muy
bajas temperaturas de generacion, menores de 75 °C para aire
acondicionado en condiciones climaticas de verano en Espafia.

Exploracion de las posibilidades de la disolucidn nitrato de litio-amoniaco
en ciclos avanzados.

Evaluaciéon experimental de intercambiadores de placas como componentes
en maquinas de absorcidon con la disoluciéon nitrato de litio-amoniaco, en
especial para los nuevos ciclos, tanto para flujos monofasicos como
generadores de vapor.

Evaluacion experimental de los absorbedores adiabaticos por spray como
alternativa a otros tipos de absorbedores.

Demostrar la compatibilidad de estas dos tecnologias tanto en ciclos de
simple efecto como en los ciclos avanzados.

Estudio mediante una simulacion termodindmica de la recirculacion de
disolucion a través del absorbedor y el grado o factor de aproximacién al

equilibrio en ciclos con absorbedores adiabaticos.

Para alcanzar estos objetivos generales es necesario cumplir objetivos parciales:

Busqueda en la bibliografia de ciclos hibridos de absorcion/compresion que
cumplan el requisito de trabajar con temperaturas inferiores a las normales
del ciclo de simple efecto.

Simulacion termodinamica detallada de estos ciclos para predecir sus
actuaciones, comparacion y determinacion del ciclo que presente mejores
caracteristicas.

Demostracion de la viabilidad termodinamica y el interés medioambiental

de estos ciclos mediante simulaciones.
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Caracterizacion térmica en fluyjo monofasico de algunos de los
intercambiadores de placas de la instalacion experimental con la disolucion
nitrato de litio-amoniaco.

Comprobacion de correlaciones para caracterizar térmicamente
intercambiadores de placas en flujo bifasico con la disolucion nitrato de
litio-amoniaco.

Determinacion experimental del grado o factor de aproximacion al
equilibrio de los absorbedores adiabaticos de spray.

Determinacion experimental de los coeficientes de transferencia de masa de
la absorcion adiabatica por spray.

Estudio del efecto del cambio de concentracion de la disoluciéon en la
absorcion adiabatica por spray.

Estudio mediante simulacion termodinamica del efecto de dos de los
parametros de mayor importancia de los absorbedores adiabaticos, la
recirculacion de disolucion y el factor de aproximacion al equilibrio

adiabatico, en los ciclos de absorcion.
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1.3. Estructura de la Tesis

La presente Tesis se compone de 7 capitulos y 2 anexos.

El Capitulo 1 ha servido para mostrar el interés en el tema y a partir de ello justificar
los objetivos de la Tesis. Por tltimo se muestra en este mismo apartado la estructura de
este trabajo.

En el Capitulo 2 se muestra la revision bibliografica enfocada a cada uno de los
temas tratados en esta Tesis: ciclos hibridos absorcion/compresion, disolucion nitrato de
litio-amoniaco, absorbedores adiabaticos e intercambiadores de placas en flujo
monofasico y bifasico.

La simulacion detallada de los ciclos hibridos que permiten el uso de temperaturas
de generacion bajas ha sido llevada a cabo en el Capitulo 3. En él, se analizan las
caracteristicas de funcionamiento interno y externo de estos ciclos, evaluando su interés
medioambiental. Por tltimo se determina cual de los ciclos simulados presenta mejores
cualidades.

La instalacion experimental se presenta en el Capitulo 4, mostrando el
funcionamiento, control, modo de adquisicion y almacenamiento de datos. Ademas se
presenta la instrumentacion para medir cada una de las variables termodinamicas
utilizadas en dicha instalacién, mostrando la incertidumbre de cada uno de los
medidores.

En el Capitulo 5 se muestra en primer lugar como fueron llevadas a cabo las
mediciones experimentales. A continuaciéon se exponen los resultados obtenidos
experimentalmente desglosados en 4 apartados: evaluacion de intercambiadores de calor
de placas en flujo monofasico, evaluacion de esos intercambiadores en flujo bifasico,
evaluacion del absorbedor adiabatico de spray, acabando con los resultados globales del
compresor termoquimico para ciclos hibridos de absorcion/compresion. En el apartado
de evaluacion de intercambiadores de placas en flujo monofasico se caracteriza
térmicamente el recuperador de calor. En el caso de flujo bifasico se analizan los
resultados experimentales en el generador de vapor comprobando correlaciones ya
existentes y proponiendo nuevas correlaciones que tengan en cuenta el cambio de

concentracion de la disolucion. En el tercer apartado se determina experimentalmente el
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factor de aproximacion al equilibrio adiabatico y el coeficiente de transferencia de
masa. También se estudia como varia la absorciéon por spray con el cambio de la
concentracion de la disolucion. Por ultimo se realiza una comparacion de los resultados
experimentales del compresor termoquimico respecto de los resultados de la simulacion.

En el Capitulo 6 se muestra, mediante una simulaciéon, cémo afectan al
comportamiento del ciclo la variaciéon de la recirculacion a través del absorbedor
adiabatico y el factor de aproximacién al equilibrio adiabatico.

Para finalizar, en el Capitulo 7 se muestran las conclusiones de esta Tesis,

propuestas y lineas de trabajo futuras que se pueden desarrollar a partir de este trabajo.
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Capitulo 2

Revision bibliografica

En este capitulo se muestran los trabajos que han servido de base para el desarrollo
de esta Tesis. La revision bibliografica se ha dividido en las 4 lineas de estudio de este
trabajo, es decir, disolucion NH;-LiNO;, ciclos hibridos absorcion/compresion,
intercambiadores de placas en flujo monofasico y bifasico y por ultimo absorbedores
adiabaticos de spray.

El ciclo basico de absorcion, ciclo de simple efecto se explica en el Anexo 1 donde
aparecen los componentes fundamentales de este tipo de ciclo: absorbedor,

condensador, evaporador, generador de vapor y recuperador de calor.

2.1. Disolucién nitrato de litio-amoniaco (NH  3-LINO5)

El amoniaco es un gas incoloro a presion atmosférica con un olor muy penetrante.
Se encuentra en la naturaleza debido a que se produce por descomposicion de la materia
orgdnica. De igual manera se puede producir industrialmente mediante el método
Haber-Bosch. Aparte de otras utilidades, como pueden ser abonos y limpieza, el
amoniaco se utiliza como refrigerante en procesos de refrigeraciéon de alimento,
entrando dentro del grupo de refrigerantes naturales (R717) (IIAR, 1993). El
inconveniente del amoniaco es que es una sustancia toxica que produce efectos nocivos
en el organismo humano por inhalacién, contacto con la piel e ingestion, a partir de
concentraciones superiores a 100 p.p.m., provocando problemas aun mayores a
concentraciones mucho mas elevadas (300 p.p.m.).

El nitrato de litio es una sal inorganica incolora que tiene gran afinidad por el agua y

el amoniaco. La union de esta sal con el amoniaco produce la disolucion nitrato de litio-
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amoniaco estudiada y utilizada en ciclos de refrigeracion por absorcion, en los que el
amoniaco es el refrigerante y el nitrato de litio el absorbente. Los primeros
experimentos publicados con esta disolucion en ciclos de absorcion fueron realizados
por Berestneff (1938). Unas décadas después Chinnappa (1961) proporcioné mas datos
sobre el equilibrio de la disolucion. Con posterioridad el sistema de absorcion con esta
disolucion fue estudiado en un programa de investigacion (1968-1971) en el Instituto de
Refrigeracion de la Delft University of Technology (Holanda). Este programa se
detuvo, aparentemente debido a la aparicién de problemas en el absorbedor. A partir de
este programa Infante Ferreira (1984b) desarroll6 la formulacion de las propiedades
termodinamicas de la disolucion, siendo su formulacion la que actualmente se emplea
con mayor frecuencia. En la tesis de Infante Ferreira (1985) se realiza un estudio y
comparacion de diferentes fluidos de trabajo, entre los que aparece el NH3-LiNOs;, y un
analisis de las ventajas e inconvenientes y rangos de aplicacion de cada uno de ellos.
Otra de las formulaciones de las propiedades de la disolucién de nitrato de litio-
amoniaco fue aportada por Aggarwal y Agarwal (1986) después de haber realizado un
estudio de absorbentes para refrigeracion solar por absorcion (Aggarwal ef al., 1985).

A partir de la aparicion de las primeras formulaciones de las propiedades
termodinamicas de la disolucion se han producido gran nimero de estudios técnicos y
econdmicos de su uso como fluido de trabajo en ciclos de absorcion. En Best et al.
(1991a, 1991b, 1991c¢) se analiz6 su funcionamiento como bomba de calor, tanto para
enfriamiento como calentamiento. Altamush (1994) analiz6 las temperaturas Optimas
para generacion y evaporacion. También se ha analizado su rendimiento mediante
diversas fuentes de energias renovables como geotérmica, Ayala ef al. (1994), y solar,
Infante Ferreira (1995), Antonopoulos y Rogdakis (1996) y Rivera et al. (2003). Varios
autores continuaron el trabajo realizado por Infante Ferreira e hicieron comparaciones
con otros fluidos de trabajo en ciclos de absorcidn, en concreto con aquellos que tienen
como refrigerante amoniaco: amoniaco-agua, Heard ef al. (1996) y también amoniaco-
tiocianato de sodio, Altamush (1997), Da-Wen Sun (1998) y Antonopoulos y Rogdakis
(1996). Todos estos estudios coinciden en que la disolucion nitrato de litio-amoniaco en
ciclos de absorcion, debido a la no necesidad de torre de rectificacion, es interesante y
ademas obtiene mejor comportamiento que la disolucion amoniaco-agua.

El uso de la disolucion en ciclos de absorcion de doble y triple etapa ha sido

estudiado y analizado por Venegas et al. (2002).
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Los procesos de transferencia de masa y calor han sido analizados para absorbedores
de tipo verticales tubulares de burbuja por Infante Ferreira (1984a y 1985) con nitrato de
litio-amoniaco. La disoluciéon también ha sido analizada en absorbedores de tipo
adiabatico tedricamente, Venegas et al. (2005) y experimentalmente Zacarias (2009).
También ha sido estudiada experimentalmente en absorbedores de placas por Oronel et
al. (2008). El flujo bifasico que tiene lugar en los generadores de vapor de los ciclos de
absorcion también ha sido analizado para esta disolucion, en tubo vertical por Rivera et
al. (1999 y 2000) como parte de un generador de vapor de tubo-carcasa y en un
generador de vapor de placas por Zacarias (2009).

Aparte de la formulacion de Infante Ferreira del equilibrio de la disolucion, en los
ultimos afios Libotean et al. (2007) proporcionaron una nueva formulacion del
equilibrio P-T-X y también Libotean (2008) aportaron las correlaciones de las
propiedades termodindmicas de densidad, calor especifico y viscosidad dinamica.

Esta disolucion también ha sido estudiada teodrica y experimentalmente en un ciclo
hibrido absorcidon/compresion por Ayala et al. (1997 y 1998) respectivamente.

Debido a que uno de los componentes de la disolucion es amoniaco, el uso de cobre
en instalaciones de absorcion con este fluido de trabajo es imposible puesto que el
amoniaco corroe el cobre. Respecto a la corrosividad de esta disolucion en acero al
carbon y acero inoxidable, Heard et al. (2003) realizaron un estudio y concluyeron que
ambos materiales eran aptos para la construccion de maquinas de absorcion de nitrato

de litio-amoniaco.
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2.2. Ciclos hibridos absorcion/compresion

Los ciclos de absorcion/compresion se pueden clasificar en 4 subgrupos segun

Morawetz (1989):

1y

2)

3)

4)

Bomba de calor de absorcion/compresion con compresion mecanica de
vapor entre absorbedor y generador. Configuracion en paralelo. Figura
2.1a).

Bomba de calor de absorcion/compresion con compresion mecanica entre
los niveles de baja y alta presion de una bomba de calor de absorcion.
Configuracion en paralelo. Figura 2.1b).

Bomba de calor de absorcién/compresion con aumento de presion en el
nivel de baja presion de una bomba de calor de absorcion (low pressure
compressor o ciclo de absorcién potenciado con compresion mecanica de
baja presion). Configuracion en serie. Figura 2.2a).

Bomba de calor de absorcién/compresion con aumento de presion en el
nivel de alta presion de una bomba de calor de absorcion (high pressure
compressor o ciclo de absorcién potenciado con compresion mecanica de

alta presion). Configuracion en serie. Figura 2.2b).
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Figura 2.1 Configuracién en paralelo de absorcion/compresion a) Bomba de calor de
absorcién/compresion con compresion mecanica de vapor entre absorbedor y generador b) Bomba de
calor de absorcion/compresion con compresion mecanica entre los niveles de baja y alta presiéon de una
bomba de calor de absorcién. (d) desorbedor, (r) resorbedor.

Figura 2.2 Configuracién en serie de absorciéon/compresion a) Ciclo de absorcion potenciado con
compresion mecanica de baja presion. b) Ciclo de absorcion potenciado con compresién mecanica de alta
presion.

La primera publicacion en la que se emplea la combinacion de procesos de
compresion y absorcion es la patente alemana de Osenbrueck (1895). Las ideas basicas

y varias combinaciones fueron desarrolladas en la década de los 50 por Altenkirch
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(1950 y 1951) y Altenkirch et al. (1956). En la década de los 80 varios autores
realizaron trabajos tedricos comparando con bombas de calor convencionales, Nowotny
(1979), Mucic (1984), Hodget y Friedel (1982), Pourreza-Djourshari y Radermacher
(1987). En la década de los 80 también se realizaron algunas instalaciones
experimentales de pequena escala como Bercescu et al. (1983) y Stokar y Treep (1985).
También se estudiaron maquinas precomerciales como es el caso de Mucic (1984) y
Malewski (1983). La gran mayoria de estos trabajos se refieren a ciclos hibridos en
configuracion en paralelo, exceptuando Malewski.

A continuacion se detallard la revision bibliografica de los ciclos hibridos que segun
la literatura permiten reducir la temperatura de trabajo. En este caso los dos ciclos de la
configuracidon en serie, ciclos de absorcion potenciados con compresion mecanica de
alta y de baja presion, parecen tener cualidades para ello segin Morawetz (1989). En
principio, debido a la disminucion de la presion del generador, pareceria que el ciclo
potenciado con compresion de alta presion es el Unico que serviria para disminuir la
temperatura de generacion. Sin embargo, debido a que en ambos casos la introduccion
de un compresor hace disminuir el salto de presiéon que tiene que proporcionar el
compresor termoquimico, la méaquina se comporta de la misma manera tanto si el
compresor mecanico se encuentra en la linea de alta y de baja presion. Es decir, la
maquina se flexibiliza, por lo tanto la temperatura de activacion disminuye si se

mantienen el resto de temperaturas constantes.

2.2.1. Ciclo de absorcion potenciado con compresion mecanica de
baja presién (low pressure compression)

El compresor se situa entre el evaporador y el absorbedor en la linea de vapor
refrigerante, en serie al circuito. Todo el vapor es primeramente comprimido por el
compresor mecanico y a continuacion por el compresor termoquimico, por lo que se
podria hablar de doble etapa. El primer trabajo publicado de este esquema es una nota
técnica de Costello (1975) en la que comenta el potencial de este esquema para el
aprovechamiento de energia solar gracias a la utilizacion de trabajo mecanico. Comenta
como el precio de la instalacion solar bajaria al poder utilizar colectores solares de baja
temperatura.

Segiin Morawetz (1989) se puede utilizar menor temperatura de generacion a
cambio de menor COP y mayor inversion inicial, ya que se afiade un compresor, que en

un ciclo de simple efecto.
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El fundamento de este esquema ha sido explicado ampliamente por Boer et al.
(1998) existiendo 3 posibilidades de mejora respecto al ciclo de simple efecto:

* Si se mantienen constantes las temperaturas de evaporacion, generacion y
condensacion aumenta la presion de absorcion y por lo tanto se ayuda a que
el proceso de absorcion sea igual a mayor temperatura.

 Para una temperatura de evaporacion, condensacion y de absorcidon
constantes y misma potencia frigorifica se puede reducir la temperatura del
generador.

* Si se mantienen constantes las temperaturas de absorcion, generacion,
evaporacion y condensacion se aumenta la potencia frigorifica.

El ciclo fue simulado para la disolucion amoniaco-agua por Sawada et al. (1993).
Este estudio revela que aumentando la potencia del compresor la temperatura del fluido
externo al generador disminuye para producir la misma potencia que el ciclo de simple
efecto. En este trabajo se muestra como con unas relaciones de compresion de hasta un
maximo de 2 es posible disminuir la temperatura de generacion hasta mas de 25 °C
manteniendo la potencia frigorifica del ciclo de simple efecto, en las mismas
condiciones. En este trabajo se comenta como con el ciclo hibrido se podria trabajar con
temperaturas de generacion entre 60 y 80 °C dependiendo del salto de presion
proporcionado por el comrpesor, para temperaturas de condensacion de 40 °C y
evaporacion de 5 °C, cuando en esas condiciones la maquina de simple efecto empezaria
a producir frio cerca de 90 °C. Una modificacion del ciclo basico fue patentado por
Malewski et al. (1985) separando la compresion en dos etapas. Este ciclo fue usado en
la industria para bajas temperaturas de refrigeracion por los fabricantes de maquinas de
absorcion Borsig y Linde en Alemania.

Con posterioridad varios estudios teoricos se han realizado con el compresor en la
linea de baja presion en ciclos de absorcion GAX (generator-absorber-exchange) con
amoniaco-agua, Kang et al. (2003), encontrando un aumento de COP de un 26 % si se
mantienen el resto de temperaturas constantes o la posibilidad de utilizar una
temperatura de evaporacion 30 grados inferior al GAX simple. Ramesh Kumar y
Udayakumar (2007 y 2008a) también trabajaron con el ciclo GAX y comentaron la
posibilidad de utilizar fuentes de energia a menor temperatura con respecto al GAX
simple. Recientemente Ramesh Kumar y Udayakumar (2008b) compararon ese mismo

ciclo utilizando como fluidos de trabajo las disoluciones de amoniaco-agua, nitrato de
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litio-amoniaco y amoniaco-tiocianato de sodio. El resultado de este trabajo demuestra
que el nitrato de litio-amoniaco es la disoluciéon con mejor rendimiento para este ciclo,
encontrando un COP maximo superior a 1,3 mientras que para amoniaco-tiocianato de
sodio es aproximadamente 1,25 y el de amoniaco-agua es de 1,1.

Otro estudio, pero en este caso para calefaccion mediante calor aportado por una
caldera fue llevado a cabo por Nogués (2001). El fluido de trabajo del ciclo hibrido es la
mezcla MeOH-TEGDME. Se realiza una optimizacion de la relacion de compresion
mediante el PER, relacidon de energia primaria, llegando a la conclusion de que el valor
Optimo se situa entre 3 y 4. En este mismo trabajo se comenta como con la variacion de
la temperatura de evaporacion desde -5°C a 5C cambia la relacion Optima de
compresion desde 2,5 hasta 4,4, con temperatura del generador a 150°C y las
temperaturas de condensacion y absorciéon a 55 °C.

En ninglin caso se ha encontrado ninguna instalacion experimental de ciclo de
absorcion potenciado con compresion mecanica de baja presion. La gran mayoria de

trabajos estan realizados con la disolucién amoniaco-agua.

2.2.2. Ciclo de absorcion potenciado con compresion mecanica de
alta presion (high pressure compression)

En este caso el compresor se situa entre generador y condensador. Gran parte de los
trabajos simulados en el apartado anterior también incluyen la simulacion del ciclo de
absorcion potenciado con compresion mecanica de alta presion como son el caso de
Morawetz (1989) y Sawada (1993). El fundamento de este ciclo se comenta en ambos
trabajos:

* Si se mantienen constantes las temperaturas de condensacion, absorcion y
evaporacion se disminuye la temperatura de generacidon para mantener
constante la potencia frigorifica.

* Si se mantienen constantes las temperaturas de generacion y evaporacion se
aumenta la temperatura de condensacion, posibilitando la condensacion a
altas temperaturas, de gran utilidad para bombas de calor para calentar.
(Amplificador de calor).

* Si se mantienen las 4 temperaturas constantes se aumenta la potencia

frigorifica.
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En los ciclos GAX fue estudiada la insercion del compresor mecénico en el circuito
de alta presion, Kang et al. (2003). Los ciclos estudiados estaban enfocados a obtener
un amplificador de calor obteniendo mayores temperaturas a la salida del absorbedor y
bajar la temperatura de generacion, en este caso se redujeron las temperaturas desde
195 °C hasta 165 °C para una misma potencia frigorifica y aumentando el COP de 1 a

1,2. Ambos resultados fueron satisfactorios.

2.2.3. Otros ciclos de AD/ABsorcion potenciados con compresion
mecanica de baja y de alta presion

Otros ciclos de absorcion potenciados con compresion de baja presion como es el
caso analizado por Boer ef al. (1998) que simul6 un ciclo de doble efecto con compresor
en la linea de baja presion con las disoluciones metanol-TEGDME y TFE-TEGDME.
Este trabajo compar6 los resultados con un ciclo de doble efecto de agua-bromuro de
litio encontrando un aumento de COP con ambas disoluciones y la posibilidad de
aumentar temperatura de absorcion y condensacion, pudiendo ser enfriados por aire o
bien utilizar menor temperatura de generacion.

Otro estudio tedrico de maquina de absorcidon de triple efecto con agua-bromuro de
litio fue realizado por Kim et al. (2002). En este trabajo se probo el posicionamiento del
compresor en alta, media y baja presion para la obtenciéon de menor temperatura de
generador de alta que evite la corrosion del generador, debido a la disolucion a altas
temperaturas. El mejor rendimiento para bajar la temperatura se obtiene con el
compresor en el circuito de baja presion obteniendo un descenso de 40 °C en la
temperatura del generador con un 3-5% de potencia frigorifica producida por energia
mecanica. En este trabajo se comentan los problemas que acarrea el ciclo hibrido como
son el aceite de lubricacion del compresor, sobrecalentamiento del vapor en el
compresor y alto volumen especifico en la entrada del compresor en el caso de vapor de
agua.

Herold et al. (1991) realizaron un estudio de ciclos de absorciéon de doble efecto
combinados con sobrealimentador de presion en la linea de alta presion en varias
disposiciones. Este trabajo tenia como finalidad la utilizacién mas eficiente de los gases
de escape de un motor de combustion interna. Este ciclo fue simulado con la disolucion
agua-bromuro de litio. En este estudio se comenta la necesidad de utilizar compresores

que no introduzcan aceite en el circuito (oil-free) siendo la eficiencia de estos
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compresores baja y ademas de alto coste, para el caso de vapor de agua, de muy baja
densidad. Una de las conclusiones es que la tecnologia existente por aquel entonces
hacia que este tipo de ciclos, con gran potencial desde el punto de vista termodinamico,
perdiera interés desde el punto de vista econémico.

Otro método para alcanzar los tres niveles de presion es la utilizacion de un eyector
de doble fase en vez de un compresor como se comenta en los trabajos de Srikhirin et
al. (2001) y Ziegler (2002). Esto se haria con un consumo nulo de energia mecénica
pero el salto de presion vendria dado por las presiones de alta y baja, sin poder pues
modificarlo.

El ciclo de adsorcion potenciado con compresion mecanica de baja presion también
ha sido analizado mediante una simulacion por Banker et al. (2008) encontrando

aumentos de COP y disminucion de temperatura de generacion.

2.2.4. Ciclos hibridos con disolucion nitrato de i tio-amoniaco

El tnico trabajo experimental de absorcion/compresion realizado con la disolucion
nitrato de litio-amoniaco fue el realizado por Ayala et al. (1998) después de haber
analizado el comportamiento del ciclo mediante una simulacion, Ayala et al. (1997). El
estudio corresponde a un ciclo de absorcion/compresion con compresion de vapor entre
absorbedor y generador, véase Figura 2.1a), por lo tanto, de tipo paralelo. Los estudios
fueron llevados a cabo para cuantificar el ahorro energético al utilizar este ciclo hibrido
en vez de uno de compresion mecanica. Los autores indicaron que el ciclo de absorcion
ayudaria a solventar el problema de picos de carga mientras que el funcionamiento
frigorifico normal seria mediante el ciclo de compresion mecanica. En estos trabajos
también se comentan las ventajas de la utilizacion del nitrato de litio-amoniaco para este
tipo de ciclos. Los beneficios en comparacion con la disolucion amoniaco-agua son la
no utilizacion de torre de rectificacion, ademads de evitar perturbaciones en el compresor
debido a la aparicion de flujo bifasico causado por la cantidad de agua en el circuito de
vapor de amoniaco. Un problema surge si parte del agua se acumula en el evaporador,
sobre todo si es un evaporador inundado. Este problema ha sido extensamente analizado
por Ferndndez-Seara y Sieres (2006).

Como se ha comentado anteriormente, en ciclos de absorcidon potenciados con
compresion mecanica de baja y alta presion el fluido de trabajo comtiinmente usado es

amoniaco-agua. Las desventajas del agua-bromuro de litio en este tipo de ciclos fueron
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comentadas por Kim et al. (2002), siendo el gran volumen especifico del vapor de agua

el problema de esta disolucion, sobre todo en la linea de baja presion.

2.2.5. Compresores de amoniaco para ciclos hibridos

La tecnologia de compresores de amoniaco esta muy desarrollada pero incorporando
lubricante, el cual no es compatible con los ciclos de absorcion. Si se deja aparte la
posibilidad de usar sistemas de filtrado de alta eficiencia, es necesario un compresor
seco. Estos compresores podrian ser centrifugos, para tamafios grandes, del orden de
cientos de kW, pero la baja masa molecular del amoniaco hace que aparezcan
dificultades, Ventas et al. (2010a), especialmente a altas temperaturas a la salida.

Los compresores volumétricos movidos mecanicamente son una tecnologia madura
pero costosa, por el uso del amoniaco. Una alternativa prometedora son los compresores
de piston libres movidos electrodindmicamente, Kim et al. (2009). Permiten una
estanqueidad total y su movimiento alternativo lineal es resonante, lo cual permite
importantes relaciones de compresion. La ausencia de aceite hace que sea necesario un
guiado radial que evite el contacto piston/cilindro, lo cual se impone actualmente con
membranas metalicas. Esta tecnologia es actualmente objeto de gran atencion por sus
aplicaciones en el sector espacial y militar, aparte del nuclear y bioldgico, como se ha
puesto de relevancia en la Internacional Conference of Compressors and Their Systems
del Institute of Mechanical Engineers celebrada bianualmente.

Las eficiencias isentropicas de estos compresores son elevados, pues su
funcionamiento se asemeja al de un compresor biela-manivela con valvulas
automaticas, pero sin pérdidas mecanicas. Se han considerado eficiencias globales
entorno a 0,7, Lee et al. (2001), pero es una tecnologia en evolucion. Como ejemplo, la
marca LG ELECTRONICS® de Corea comercializa actualmente un frigorifico
doméstico de compresion mecanica con tecnologia LINEAR, habiendo alcanzado la

categoria A++ de eficiencia energética.
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2.3. Intercambiadores de placas en maquinas de abso  rcion

Los intercambiadores de calor de placas, Plate Heat Exchangers o PHE, son un tipo
de equipos de intercambio de calor usado para transferir el calor de un medio de mayor
temperatura a otro de menor temperatura. Estos equipos se utilizan recientemente en
gran cantidad de procesos industriales de transferencia de calor, sobre todo en
intercambios de calor liquido-liquido.

En méaquinas de absorcion diabatica (i.e. con procesos simultaneos de transferencia
de calor y de masa), los intercambiadores de calor més usados hasta este momento son
los intercambiadores de tubo-carcasa, segun Srikhirin et al. (2001). La superficie de
intercambio de calor de un intercambiador de placas puede llegar a ser un 30 % de la
superficie necesaria en un intercambiador de tubo-carcasa, siendo en el caso del
volumen un 20 % del de tubo-carcasa segin Wang et al. (2007). Por lo tanto, la
utilizacion de esta tecnologia en maquinas de absorcion parece interesante.

El primer estudio experimental donde se utilizan intercambiadores de placas en
aquellos elementos de intercambio de calor para equipos de absorcion es el trabajo de
Summerer et al. (1996) donde se comenta el potencial de reduccion de tamafio de esta
tecnologia. Posteriormente el potencial de reduccion de tamafio y coste con la
utilizacion de este tipo de intercambiadores en maquinas de absorcion fue analizado en
el trabajo de Flamensbeck ef al. (1998) tanto en el circuito de disolucion como en el
circuito de vapor refrigerante en intercambios de calor sin cambio de fase. En los
ultimos anos Park et al. (2007) realizaron el estudio experimental y numérico de un
recuperador de calor de placas de un sistema de absorcion donde los autores demuestran
que las placas tipo Chevron proporcionan mejor rendimiento de transferencia de calor
que las placas en espiral.

Para poder caracterizar térmica y mecanicamente estos intercambiadores es
necesario obtener tanto las correlaciones empiricas de transferencia de calor como las de
pérdida de carga respectivamente.

El estudio de flujo bifasico de condensacion y evaporacion en intercambiadores de
placas no es el objetivo de esta Tesis y por lo tanto se tomaran referencias de trabajos ya

realizados, pues la condensacion y evaporacion de amoniaco puro es un tema bien
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documentado actualmente. A continuacion se hard una breve revision bibliografica de
caracterizaciones térmicas y mecanicas de estos intercambiadores para mezclas binarias,
tanto para intercambio de calor liquido-liquido como para liquido-mezcla bifasica

debida a ebullicion forzada.

2.3.1. Caracterizacion térmica de mezclas binarias en flujo
monoféasico

La caracterizacion de flujo monofasico de sustancias puras estd altamente
desarrollada en intercambiadores de placas, por ejemplo Wang et al. (2007) realizan un
resumen de estos trabajos; mientras que para mezclas binarias, como son las utilizadas
en las instalaciones de refrigeracion por absorcion, la informacion es escasa. La
peculiaridad de la mezcla utilizada en este trabajo, nitrato de litio-amoniaco, es la
moderadamente alta viscosidad en comparacion con la disolucion amoniaco-agua. Sobre
mezclas binarias utilizadas como fluidos de trabajo en sistemas de absorcion Venegas et
al. (2006), Gutiérrez (2009) y Joen et al. (2008) han realizado estudios con la disolucion
agua-bromuro de litio. Warnakulasuriya y Worek (2008a) han usado fluidos altamente
viscosos, LZB™, suministrados por la compaiia Trane. Este ultimo trabajo demuestra
la necesidad de incluir en las correlaciones tipicas de transferencia de calor la
correccion por variacion de viscosidad en la pared de la placa. Para el caso de la
disolucion de nitrato de litio-amoniaco se ha realizado un estudio con la misma
instalacion experimental de este trabajo, Zacarias (2009), utilizando esta correccion de

viscosidad.

2.3.2. Caracterizacion térmica de mezclas binarias  en flujo bifasico

El generador es el elemento de la maquina donde se produce la ebullicion forzada de
parte del amoniaco de la disolucion. El estudio del comportamiento de intercambiadores
de placas para generacion de vapor en mezclas binarias esta poco desarrollado y hay
muy poca informacién en la literatura.

El proceso de ebullicion forzada puede ser de dos tipos: ebullicion nucleada o
ebullicion convectiva, dependiendo de cudl de los dos procesos domina sobre el otro. La
ebullicion nucleada ocurre cuando el régimen de flujo se presenta como un flujo de
burbujas medianas o grandes en forma de tapones, o incluso como un chorro de vapor

delgado no uniforme. La transferencia de calor en este caso es a través de una mezcla
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fuertemente agitada de liquido-vapor. La ebulliciéon convectiva ocurre cuando existe una
gran separacion entre vapor y liquido y se forman grandes chorros de vapor, o incluso
unicamente existiendo flujo de vapor en la zona central, por lo que en las paredes del
conducto existe una pelicula delgada de liquido. La transferencia de calor en este caso
es por conveccion a través de la pelicula delgada de liquido y después al flujo de vapor.

La peculiaridad de estas mezclas es el cambio de las propiedades de la fase liquida a
medida que se hierve parte del componente mas volatil (mezcla zeotropica o no-
azeotropica). Esto hace que este proceso se complique con respecto de la evaporacion
de una sustancia pura. La diferencia de temperaturas entre el inicio de la ebullicion y el
final es conocida como deslizamiento (glide) de temperatura. En los sistemas de
refrigeracion, este deslizamiento de temperatura puede variar entre 2 y 20 K
dependiendo del tipo de mezclas, Cheng y Mewes (2006). Se le considera una cualidad
positiva, al permitir reducir el “pinch point”, o punto de pellizco, en definitiva,
diferencia minima de temperatura entre las dos corrientes, generalmente con sentido
contrario de flujo. En Wadekar (1998) se resumen los trabajos sobre la ebullicién de
soluciones de sales. Aqui se comenta que la ebullicion de la solucion agua con sal es
diferente de la de agua debido a las diferencias de la tension superficial, caracteristicas
de mojado y la coalescencia de las burbujas. En este trabajo se comentan los resultados
obtenidos por Najibi et al. (1996) del estudio de la ebullicion de soluciones
electroliticas tanto en ebullicion convectiva como ebullicion nucleada. En este tltimo
trabajo se concluye que el coeficiente de transferencia de calor disminuye con el
aumento de la concentracion en sal de las soluciones para un mismo flujo de calor. En el
trabajo de Wadekar (1997) se estudia también el efecto de la mezcla en soluciones con
sales. En este trabajo se comenta como en parte la reduccion del coeficiente de
transferencia de calor es debido a efectos de la mezcla como en mezclas
multicomponentes que contienen liquidos miscibles.

Los primeros trabajos encontrados en la literatura sobre ebullicion intercambiadores
de placas es el llevado a cabo por Téboas et al. (2005) y Téboas (2007) con la
disolucion amoniaco-agua. Se analiza cémo varia el coeficiente de transferencia de
calor bifésico variando tanto el flujo de calor como el flujo masico. En este trabajo se
utiliza la constante de Lockart Martinelli y el nimero de “Boiling” Bo para discriminar
si la ebullicion es nucleada o convectiva, siendo éste el criterio utilizado por Thonon et
al. (1997) para sustancias puras, concluyendo que la evaporacion del amoniaco se

desarrolla en ebullicion nucleada.
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La ebullicion forzada a alta temperatura de la disolucion agua-bromuro de litio en
un intercambiador de calor de placas ha sido analizada también por Marcos et al.
(2009), en donde, conociendo las propiedades de la disolucion, los autores dividen el
intercambiador en dos zonas, una de calentamiento subenfriado y otra de ebullicion
forzada, sin etapa intermedia de ebullicion subenfriada.

Muy recientemente se ha llevado a cabo un trabajo donde se han estudiado los
parametros que afectan a la ebullicion forzada en intercambiadores de placas con la
disolucion nitrato de litio-amoniaco, Zacarias (2009). Tanto en este trabajo como en el
de Marcos et al. (2009) la division de ambas regiones se hace cuando la temperatura
media del fluido es igual a la de saturacién. Todos los casos estudiados el trabajo de
Zacarias (2009) fueron ebullicion nucleada, obteniéndose gracias al criterio utilizado
por Thonon et al. (1997). Una de las aportaciones de este trabajo es la obtencion de una
correlaciéon que ajusta los datos experimentales con un error menor al 10 %. Esta
correlacion fue determinada para una tnica concentracion de la disolucion.

En este trabajo se pretende corroborar si esta correlacion propuesta es valida para

diferentes concentraciones de disolucion a la entrada del generador.
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2.4. Absorbedores adiabaticos

El absorbedor es el elemento de mayor tamafio en una méaquina de simple efecto,
segin Herold ef al. (1996). En el absorbedor diabatico se producen dos fenémenos
simultdneamente, que son la transferencia de calor (para evacuar el calor de absorcion y
dilucioén) y de masa (incorporacion del vapor al seno de la disolucion). Normalmente los
intercambiadores de calor utilizados como absorbedores son los de pelicula, tanto en
configuracion horizontal como vertical. Segin Venegas (2001) el problema principal de
los absorbedores de pelicula es la mala distribucion de la disolucion y el escaso
porcentaje de superficie mojada, pudiendo ser un 50 % de media seglin el trabajo de
Jeong y Garimella (2002) y otras experiencias. Ademas, segtn lo expuesto en el trabajo
de Ryan (1994) el proceso que controla la absorcion en los absorbedores diabaticos (o
diatermos) es la transferencia de masa, mas concretamente la difusion molecular, por lo
tanto el proceso de transferencia de calor también se ve disminuido.

Como se explica a continuacidn, la separacion del proceso de transferencia de masa
y de calor da lugar a una disminucion del area de transferencia de calor. Una de las
configuraciones mas estudiadas es el absorbedor adiabatico por gotas o laminas, en el
que no hay transferencia de calor con el exterior. Para el funcionamiento de estos
elementos es necesario el subenfriamiento de la disolucion por debajo de la temperatura
de equilibrio antes de entrar en el absorbedor, para ello se utiliza un intercambiador
convencional de calor liquido-liquido. Una vez enfriada la disoluciéon es atomizada en
gotas pequeias para absorber el vapor que proviene del circuito de vapor de
refrigerante. Cuando la gota va absorbiendo vapor se produce un aumento de
temperatura debido a que el vapor se convierte en liquido y al propio proceso de
dilucion de la disolucion, por lo tanto siendo un proceso no isotermo. Debido al
aumento de la temperatura, la gota deja de absorber al saturarse y por lo tanto es
necesario bajar su temperatura. Es pues necesario recircular la disolucion desde la salida
del absorbedor hacia la entrada bajando de nuevo su temperatura para que pueda seguir
absorbiendo. Summerer et al. (1996) analizd como variaban las diferencias de
tempertaras logaritmicas medias del subenfriador de un ciclo de absorcion adiabatica

con el nimero de recirculaciones para una maquina de bromuro de litio-agua. En este
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trabajo se comenta como es necesario recircular mas de 10 veces el caudal de disolucion
a través del absorbedor y como el coeficiente de transferencia de calor del sistema
adiabatico tiene que ser 2 o 3 veces superior al de absorcion por pelicula para poder ser
competitivo con la absorcion no diabatica. Venegas (2001) realizé un estudio sobre la
recirculacion en absorbedores adiabaticos. En este trabajo se comenta como para
mayores grados de subenfriamiento, diferencia de temperatura respecto de la saturacion
a una determinada presion, de la disolucién en el subenfriador son necesarios menos
recirculaciones para alcanzar una misma relacion de absorcion, siendo necesarias 8
recirculaciones para un subenfriamiento de 10 °C y algo mas de 3 para 24 °C en el
absorbedor de baja presion de un ciclo de doble etapa.

Los primeros trabajos de absorcion en gotas, cuyos modelos son atn hoy utilizados,
son los de Newmann (1931) y Kronig y Brink (1950). Uno de los primeros trabajos
teoricos en donde se estudia el proceso de transferencia de masa en absorbedores
adiabaticos de gotas con la disolucion agua-bromuro de litio es el de Nakoryakov y
Grigoreva (1977) en el que se expone como la transferencia de masa puede
correlacionarse con los nimeros adimensionales de Fourier (Fo), de Lewis (Le). Otros
trabajos teoricos publicados para la misma disolucion son los de Morioka et al. (1992) y
Lu et al. (1998). Morioka et al. (1992) analiz6 numéricamente la absorcion en gotas con
recirculacion interna, en las que se observa como la relacion de absorcion aumenta con
la recirculacion interna de la gota respecto de las gotas sin movimiento interno,
comentando que el incremento se debe al nimero adimensional de Re y el tiempo de
residencia. También Ryan (1994) realizd un estudio numérico de la absorcion de gotas.

Los primeros estudios teoricos de la absorcion con la disoluciéon nitrato de litio-
amoniaco fueron realizados en la ultima década por Venegas (2001). Este trabajo
analiza la transferencia de masa y calor en gotas en procesos de absorcion empleando
disoluciones de amoniaco-agua, amoniaco-tiocianato de sodio y nitrato de litio-
amoniaco. Una de las aportaciones mas significativas de este trabajo es que el
coeficiente de transferencia de masa en absorbedores adiabaticos mediante gotas
dispersas de 60 pm, mejora hasta en 100% respecto al tipo de absorcion de pelicula.
Venegas et al. (2004) presentaron resultados simulados mediante el anterior trabajo del
proceso de transferencia de masa en un absorbedor de spray refrigerado anteriormente
por un intercambiador de calor de placas. Los resultados de transferencia se aproximan

a los del modelo de Newman (1931). También se muestra como el tiempo en el que se
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alcanza el equilibrio es inferior a un segundo para las gotas analizadas. Otro trabajo
numérico de absorcion en laminas de nitrato de litio-amoniaco y bromuro de litio-agua
fue llevado a cabo por Acosta-Iborra et al. (2009). Segun este estudio, la relacion
absorcion en laminas con la disolucion de nitrato de litio-amoniaco es mayor que con el
bromuro de litio-agua para las mismas condiciones.

Los primeros resultados experimentales encontrados en la literatura para
transferencia de masa en gotas son los realizados para la disolucion bromuro de litio-
agua por Paniev (1983), Burdukov et al. (1989) y Ryan (1995). En este ultimo trabajo
se analiza el rendimiento de la absorcion mediante el factor de aproximacion al
equilibrio. Este pardmetro se define como el cambio de concentracion en el absorbedor
adiabatico medido experimentalmente entre el cambio de concentracion que se hubiera
producido en caso de llegar al equilibrio adiabatico:

F:% 2.1)

eq

La inclusion de esta tecnologia ha sido realizada en una instalacion experimental
para mezclas binarias y ternarias de agua como refrigerante por Summerer et al. (1996)
utilizando varios tipos de atomizadores. El pardmetro usado para analizar el rendimiento
de cada atomizador es el subenfriamiento final. En este trabajo se comenta que es
posible la absorcion a una altura de inyectores de hasta 100 mm. Otros trabajos
experimentales con esta disolucion son los de Arzoz et al. (2005) y Gutiérrez (2009). En
este ultimo trabajo se muestra como la absorcion por ladmina tiene mejor
comportamiento que la absorcidon por gotas en caida libre.

El analisis con otra disolucién acuosa con base de bromuro de litio fue llevado a
cabo a partir de resultados experimentales por Warnakulasuriya y Worek (2006). En
este trabajo se hace un andlisis de la relacion de absorcion obtenida experimentalmente
con distintos tipos de atomizadores y se compara con la prediccion mediante el modelo
de Newman (1931), encontrando gran semejanza con los resultados experimentales,
pero siempre con relaciones de absorcion superiores con el modelo tedrico. También se
comenta como el tamafio de la gota es un pardmetro muy importante en la absorcion,
aumentando ésta con la disminucion del didmetro de la gota. Ademas explica que el
subenfriamiento inicial es positivo para el aumento de absorcion, pero que el aumento
es menor de lo esperado puesto que aumenta la viscosidad de la solucion en el inyector
y por lo tanto hace aumentar el tamano de gota. Otra de las conclusiones de este trabajo

es que cuando aumenta la velocidad de la gota, disminuye el tiempo de residencia y por
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lo tanto la absorcidon. Pero al mismo tiempo aumenta el nimero de Reynolds y por lo
tanto la circulacion de la gota, lo que favorece la absorcion. También Warnakulasuriya
y Worek (2008a) realizaron un estudio de la formacion de gotas, tamafo, a partir de
diferentes inyectores para su uso en absorcion. En este trabajo comparan los resultados
experimentales de tamafio de gota con el obtenido mediante una ecuacién empirica para
atomizadores de tipo swirl expuesta en Lefebvre (1989), ajustando gratamente los
diametros de gota encontrados experimentalmente. En este trabajo también se comenta
como el aumento de la viscosidad sobre todo afecta al angulo de inyeccion,
disminuyéndolo con el aumento de la viscosidad y, con ello, aumentando la velocidad
de la gota. Este aumento de velocidad conlleva una disminucion de la absorcion. Otra de
las importantes conclusiones de este trabajo es que la transferencia de masa es hasta 4
veces superior que la de un sistema de absorcion diabatica.

La gran diferencia del agua-bromuro de litio respecto de otras disoluciones como
amoniaco-agua y nitrato de litio-amoniaco es la atomizacion. Es decir, las presiones en
absorbedores con las disoluciones de amoniaco son bastante mayores, por lo tanto
permite el uso de diferentes tipos de inyectores y mayor atomizado de las gotas.
Zacarias (2009) ha realizado un estudio experimental con este tipo de absorbedores. En
este trabajo se analizan varios atomizadores y a varias alturas de inyeccidon con la
disolucidn nitrato de litio-amoniaco. Los atomizadores estudiados son cono so6lido, cono
hueco, lamina y niebla. Los mejores resultados fueron obtenidos para el atomizador de
niebla. Respecto a la altura del absorbedor las tres alturas de atomizado probadas, 165
mm, 205 mm y 225 mm se encuentra que para 165 mm tanto el factor de aproximacion
al equilibrio como el coeficiente de transferencia de masa disminuyen mientras que para

las otras dos alturas se obtienen resultados semejantes.
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2.5. Conclusiones del capitulo

Una vez expuestos los trabajos realizados hasta el momento por temas de destacado
interés, se van a exponer las lineas de investigacion que quedan por desarrollarse y que
se van a tratar en esta Tesis.

Los ciclos de absorcion potenciados con compresion mecadnica de baja y de alta
presidon parecen ofrecer potencial suficiente, disminuciones de temperatura de trabajo
con bajas relaciones de compresion, para aprovechar al maximo la energia solar en
instalaciones de frio solar o aprovechar calor residual a muy baja temperatura. Segun la
informacion encontrada en la literatura abierta existen dos problemas principales en la
utilizacion de estos ciclos hibridos: por un lado los rendimientos exiguos y, por ahora,
precios altos de los compresores para estas maquinas y por otro lado, los problemas
relacionados con los fluidos de trabajo, al menos para simple efecto. El problema de la
disolucion agua-bromuro de litio en la configuracion de simple efecto se debe al alto
volumen especifico del vapor de agua haciendo el compresor de gran tamafio y por lo
tanto aumentado de manera considerable su coste. Mientras, el problema de la
disolucion amoniaco-agua se debe al remanente de agua que queda en el vapor de
amoniaco. Podria provocar perturbaciones o dafios mecanicos en el compresor, ademas
del menor COP debido a la utilizacion de rectificador. Por lo tanto parece que el nitrato
de litio-amoniaco podria ser una alternativa a estas disoluciones. Respecto a la
tecnologia de compresores parece que ésta ha avanzado en los ultimos afios y no parece
ser un escollo dificil de solventar.

El estudio de las actuaciones de estos ciclos con la disolucion nitrato de litio-
amoniaco mediante un modelo numérico parece ser un punto de partida interesante.

La reduccién del tamafio y coste de estas maquinas haria mas competitiva esta
tecnologia frente a la de compresion mecdnica. La reduccion del tamafio de los
elementos de esta maquina conllevaria una reduccién de coste y también mejoraria la
adaptabilidad en aplicaciones con falta de espacio. Como se ha comentado, en los
ultimos afios se ha incorporado la utilizacién de intercambiadores de placas a los
elementos de intercambio de calor. El uso de esta tecnologia para intercambio de calor

liquido-liquido estd méas desarrollado, aunque se necesita mas informacion acerca del
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rendimiento para fluidos de trabajo de sistemas de absorcion. En concreto, para la
disolucion nitrato de litio-amoniaco existen muy pocos resultados experimentales sobre
su comportamiento. Mientras, el uso como generador de vapor estd especialmente poco
desarrollado y sdlo existe una correlacidon para caracterizar la transferencia de calor en
la literatura para la disolucién nitrato de litio-amoniaco, desarrollada en la misma
instalacion experimental de esta Tesis. La comprobacidon y mejora de esta correlacion a
diferentes concentraciones podria ayudar a guiar a posteriores caracterizaciones con
otras mezclas binarias.

El absorbedor adiabatico también parece constituirse como una tecnologia que
permite disminuir el tamafio de los sistemas de absorcion. Parece necesario seguir el
desarrollo y la investigaciéon experimental de este tipo de absorbedores intentando
dilucidar cuéles son los parametros que afectan al proceso de transferencia de masa.
Ademas es necesario hacer un estudio del nimero 6ptimo de recirculaciones y hacer una
comparacion de su rendimiento con la de un absorbedor convencional no adiabatico.

Por lo tanto, el estudio tanto simulado numéricamente como experimental de los
ciclos de absorcion potenciados con compresion mecanica de baja y alta presion con la
disolucion nitrato de litio-amoniaco con nuevas tecnologias, absorbedor adiabatico e
intercambiadores de placas, permitira comprobar la aplicabilidad de éstas para este tipo

de ciclos hibridos.
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Capitulo 3

Ciclo de absorcion potenciado con compresion
mecanica de alta y de baja presion

3.1. Introduccion

En el presente capitulo se va a realizar un estudio mediante una simulacion
termodinamica de los ciclos de absorcion potenciados con compresion mecédnica de alta
y de baja presion. La simulacion se llevard a cabo con la disolucion nitrato de litio-
amoniaco mediante un modelo termodindmico que incluye las ecuaciones de los
intercambiadores, es decir, el ciclo se calcula a partir de las temperaturas y los caudales
de los fluidos externos. Con dicha simulacion se analizara el comportamiento de ambos
ciclos para bajas temperaturas de generacion. También se hara una comparacion con las
prestaciones proporcionadas por la maquina de absorcion de simple efecto en las

mismas condiciones de trabajo.

3.2. Propiedades termodinamicas

Las propiedades termodinamicas de la disolucién amoniaco/nitrato de litio utilizadas
en este capitulo se obtienen mediante las correlaciones propuestas por Infante Ferreira
(1984Db). Estas propiedades han sido utilizadas por muchos autores a la hora de realizar
simulaciones como en el caso de Wang et al. (1998), Altamush et al. (1994, Ayala et al.

(1997) demostrando su fiabilidad.
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3.3. Descripcién de los ciclos de absorcién potenci ados con

compresion mecanica de alta (hcb) y de baja presién (Icb)

La Figura 3.1 y la Figura 3.2 muestran los esquemas de los ciclos de absorcion
potenciados con compresion de alta y baja presion respectivamente. El compresor
termoquimico es similar en ambos ciclos y es semejante al de un ciclo de absorcion de
simple efecto. La disolucion mas concentrada en amoniaco sale del absorbedor (5) y es
impulsada por la bomba de disolucién (6) hasta la presion del generador (Pg). A
continuacion, es calentada mediante la disolucion poco concentrada en amoniaco en el
recuperador de calor. Una vez calentada en el recuperador entra en el generador de
vapor (7) donde produce vapor de amoniaco mediante un fluido externo a mayor
temperatura. A la salida del generador, el vapor de amoniaco se dirige al circuito de
vapor (1) mientras que la disolucion poco concentrada en amoniaco es separada y se
dirige al recuperador de calor (8). Una vez enfriada en el recuperador de calor (9), pasa
a través de la valvula de disolucidn para bajar su presion hasta la presion del absorbedor
(P,). En este punto (10) la disolucion entra en el absorbedor donde absorbe el vapor
proveniente del circuito de vapor. La diferencia entre ambos ciclos es la colocacion del
compresor mecanico en el circuito de vapor. En ambos, el proceso de absorcion se lleva
a cabo mediante un absorbedor no adiabatico.

- Compresion mecanica de alta presion:

El vapor de refrigerante proveniente del generador (1) es comprimido aumentando
su presion hasta la de condensacion (Ic). A esta presion (P.) el refrigerante es
condensado (2) en el intercambiador de calor mediante un fluido a menor temperatura.
Una vez condensado, el refrigerante disminuye su presion hasta la presion del
evaporador que es semejante a la del absorbedor (P, = P,) al pasar a través de una
valvula de expansion (3). A esta presion se evapora (4) y se obtiene calor util al enfriar
un fluido externo. Una vez evaporado se dirige al absorbedor para ser absorbido por la
disolucidn, cerrando de esta manera el ciclo.

- Compresion mecanica de baja presion:

El vapor de refrigerante proveniente del generador se condensa (2) a la presion de

condensacion que es semejante a la del generador de vapor (P. = Pg). Una vez
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condensado el refrigerante disminuye su presion (P,) al pasar a través de una valvula de
expansion. A esta presion se evapora (4) y se obtiene calor util en caso de ser usada la
maquina para enfriar. Una vez evaporado el amoniaco el vapor es comprimido (4c)

subiendo su presion hasta la presion del absorbedor (P,) para ser absorbido por la

disolucidn, cerrando asi el ciclo.

P
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Figura 3.1 Esquema del ciclo de absorcién potenciado con compresion mecanica de alta presion.
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Figura 3.2 Esquema del ciclo de absorcion potenciado con compresion mecanica de baja presion.
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3.4. Descripcion del modelo de los ciclos de absorc  idn
potenciados con compresion mecanica de alta y de ba ja

presion

El modelo esta basado en las ecuaciones de flujo a través de las valvulas y balance
de energia y masa estacionarios de cada uno de los elementos que forman parte de la
maquina. El modelo ha sido implementado con el Software EES® de Klein e al. (1999).
Se asume equilibrio mecénico, misma presion, entre absorbedor y evaporador si el
compresor se situa en la linea de alta presién o entre generador y condensador si el
compresor se situa entre evaporador y absorbedor.

Una diferencia de este modelo respecto de otros modelos termodinamicos es la
utilizacion de las ecuaciones del flujo a través de las valvulas, cuyo primer modelo
basico fue realizado por Ventas et al. (2007). Estas maquinas disponen de una valvula
de disolucion, por la que siempre circulard disolucion liquida, y otra valvula en el
circuito de refrigerante, en la que puede aparecer vapor a la salida de la valvula e
incluso a la entrada debido a una no total condensacion de refrigerante en el
condensador. Con el modelo se calcula el area de paso efectiva a través de cada una de
las valvulas haciendo uso del caudal que circula por cada una de ellas suponiendo que
estas areas de paso son mucho menores que el didmetro de la tuberia y que el proceso es

adiabatico. En el caso de la valvula de disolucion ésta se define:

A = Mg (3.1)
J20.(P,—P))
Mientras el caso de la valvula de refrigerante se define a través de la contraccion
subita con flujo bifasico definida por Hewit et al. (1993):
4 = e’ (3.2)
20, (R~ P)

((C}C_IJZIJ%

dondeC, y Y, estan definidas como:

C.=0,61 (3.3)
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v, {H){&D (.4)
P

En esta simulacion se han introducido los modelos de los intercambiadores de calor
de la maquina: absorbedor, condensador, evaporador, generador y recuperador de calor.
El modelo utilizado para describir estos intercambiadores es el de UA, conductancia
térmica, y A7), diferencia de temperatura logaritmica media, en todos los casos para
intercambiadores en contraflujo. Se ha tomado agua como fluido externo en todos los
intercambiadores. Este modelo tiene en cuenta las distintas regiones de transferencia de
calor que pueden aparecer dentro de un mismo intercambiador de calor, es decir, se
divide el intercambiador en regiones donde la transferencia de calor es gobernada por
un flujo monofésico o por un flujo bifasico. Los intercambiadores donde sucede esto
son el evaporador, condensador y generador. A ellos se anade el recuperador de calor,
pues en algunos casos se puede producir cambio de fase en ¢l. Por lo tanto, los

intercambiadores se modelan de la manera que a continuacion se describe.

Absorbedor

Balance de energia del flujo interno
Q, = righyo +1in,hy = rinshs (3.5)
Balance de energia del flujo externo

O, =ty (hyy =) (3.6)
Transferencia de calor

Q, =U, 4,ATim, (3.7)
ATim, =0 —T(a;) —(;5 ;Ta,-)

=

siendo m, el caudal masico del flujo externo al absorbedor. En la ecuacion 3.8 se

(3.8)

desprecia la influencia del vapor a la entrada del absorbedor. En el caso del ciclo de

absorcion potenciado con compresion mecanica de baja presion 4y seria Ay,

Condensador
El condensador se divide en tres partes, cada una de ellas corresponde a zonas donde

hay diferentes tipos de flujos y por lo tanto el coeficiente de transferencia de calor por
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conveccion es diferente: una de enfriamiento de vapor (enf), otra de condensacion (laf)
y otra de subenfriamiento (sub). Dependiendo del tamafio del intercambiador puede
producirse subenfriamiento, puede que sea demasiado pequefio para poder condensar
todo el refrigerante.

1) Enfriamiento de vapor

Balance de energia del flujo interno

Q.c,enf = mr (hlc - hvs) (39)
Balance de energia del flujo externo
Qc,enf = mc (hco - hco,enf) (3 1 0)
Transferencia de calor
Q.c,enf = c,eanc,eanTlmc,e}zf (31 1)
TC _71‘0 - ]-;,’ _T en,
ATim, = (R ~Te0) (7. =T ) (3.12)
| (.-1,)
11’1 lc co
(Tc - Tco,enf )
2) Condensacién (dos fases)
Balance de energia del flujo interno
Qc,lat = mr (hvs - hls ) (3 1 3)
Balance de energia del flujo externo
Qc,lat = mc (hco,enf - co,lat) (3 14)
Transferencia de calor
Qc,lat = Uc,latAc,latATlmc,lat (3 15)
]1' _];,'0 a - ];, _7—;'0 en
ATim, ,, = ( i) o) (3.16)
(Tc - Tco,lat )
In| ——+
(Tc _Tco,enf )
3) Subenfriamiento
Balance de energia del flujo interno
Qc,sub = mr (hls - h2) (317)
Balance de energia del flujo externo
Qc,sub = mc (hco,lat - hci) (3 1 8)

Transferencia de calor
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Qc,sub = Ac,subATlm

c,sub
(7 -Tpp) - (1 -T,)

c,sub In ((TC_TCOJ‘”)}

(TZ_Tci)

(3.19)

c,sub

ATlm

(3.20)

siendo 1. el caudal masico del flujo externo al condensador. Los subindices Is y vs

indican respectivamente estados de liquido y vapor saturado en el flujo interno. En el
caso del ciclo de absorcion potenciado con compresion mecanica de baja presion, A, y

T, serian h; y T; respectivamente.

Evaporador
El evaporador se divide en dos partes, cada una de ellas corresponde a zonas donde
se desarrollan flujos diferentes y por lo tanto el coeficiente de transferencia de calor por

conveccion es diferente: una de evaporacion (lat) y otra de sobrecalentamiento (sobre).

1) Evaporacion (dos fases)

Balance de energia del flujo interno

Qe,lat = mr (hvs - h3 ) (321)
Balance de energia del flujo externo
Qe,lat = me (heo,lat - heo) (322)

Transferencia de calor

Qe,lat = e,latAe,latATlm (323)

e,lat
_ (Te _Teo,lat)_(Te _Teo)

ot In [ (Te - Teo,lat ) }

(.- T.,)

(3.24)

2) Sobrecalentamiento

Balance de energia del flujo interno
Q.e,sobre = mr (h4 - hvs) (325)

Balance de energia del flujo externo

Orsobre = te (e =P tar) (3.26)
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Transferencia de calor
Qe,sobre = Ue,sobreAe,sobreATlme,sobre (3 27)

_ (Te _Teo,lat) _(T4 _Tei)

ATim, oy, = (3.28)
’ ln((Te _Teo,lat)}

(T4 _Tei)

siendo m, el caudal mésico del flujo externo al evaporador.

Generador y Recuperador de calor

El generador y recuperador de calor se dividen en una o dos partes dependiendo si el
inicio de la ebullicion ocurre en el recuperador de calor o en el generador. Por lo tanto,
las ecuaciones que definen la transferencia de calor en estos elementos vienen

condicionadas por el comienzo de la ebullicion.

1) La ebulliciéon empieza en el generador

Calentamiento en el recuperador de calor

Balance de energia del flujo frio

Orecar =115 (17 =) (3.29)
Balance de energia del flujo caliente

Ore.car = 115 (s =) (3.30)

Transferencia de calor

Qrc,cal = re,cal rc,calATlmrc,cal (331)
ATim,, ., = (5-15) (15~ %) (3.32)
| ((Tg —T7)]
In| .——+
(%, -15)

Calentamiento en el generador

Balance de energia del flujo frio

O car =115 (hey =7 ) (3.33)
Balance de energia del flujo caliente

Qg,cal = mg (hgeb - hgo) (334)

Transferencia de calor



3. Ciclo de absorcion potenciado con compresion mecanica de alta y baja presion 69

Qg cal — Ug cal g, calATlmg cal (335)

T,.,-T,)-\T,, —T
ATim, =( T )~(T ~T5) (3.36)

( (T geb Teb ) J
In| *——t
(T w0 I )

Ebullicién en el generador
Balance de energia del flujo frio
Qg.ep = tighs + ity = rinsh, (3.37)
Balance de energia del flujo caliente
Qg,eb = mg (hgi - hgeb) (338)
Transferencia de calor
Qg,eb = Ug,ebAg,ebATlmg,eb (339)

T,-T3)-\T,., T,
ATim,, ( g 8() (7, ”) ) (3.40)

T, —T.
In gig
(T geb Teb )
2) La ebullicién empieza en el recuperador de calor
Calentamiento en el recuperador de calor
Balance de energia del flujo frio
Qrc,cal = mS (heb - h6) (341)
Balance de energia del flujo caliente
Qrc cal — m8 (h9eb h9) (342)
Transferencia de calor
Qrc cal re calArc calATlmrc,cal (343)
To., =T, )T =T,

ATIm _( 9eb eb) ( 9 6) (344)

re,cal — ln[(Tgeb_Teb)J

(%, -1,)

Ebullicion en el recuperador de calor

Balance de energia del flujo frio

rceb )1h7am +m7h7 mS eb (345)

Balance de energia del flujo caliente
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Qrceb = g (hg _thb)

Transferencia de calor

Qrceb = Urceb ArcebAT Im

rceb

ATIm _ (T9eb ‘Td))_(]é _T7)

e ln((ﬂ)eb _Teb)J

(% -1;)

Ebullicion en el generador

Balance de energia del flujo frio.

Qg ep = Miighg + v, by = ity hy =i, h

Balance de energia del flujo caliente

Q.g,eb =it (hgi _th)

Transferencia de calor

Qg,eb = Ug,ebAg,ebATlmg,eb

_(Tgi_jé)_(Tgo_E)

ATim, ,, =
. In (Tgi_TS)
(TgO_T7)

Tam

(3.46)

(3.47)

(3.48)

(3.49)

(3.50)

(3.51)

(3.52)

siendo 71, el caudal masico del flujo externo al generador. El subindice eb indica el

estado del flujo externo o interno cuando empieza la ebullicion en la disolucion.

Para el primer caso el balance de masa total y de refrigerante en el generador son

respectivamente:
Tils = ritg + 1it,,
s X5 = mgXg +m,
mientras que en el ultimo caso son:
Hy = titg +1it,.
g Xy =g Xy +m,.
s = ity + 1,
msXs =y Xq +1i,,

m, = m,y + m,,

(3.53)
(3.54)

(3.55)
(3.56)
(3.57)
(3.58)
(3.59)

siendo m,, el vapor de refrigerante producido en el recuperador de calor y ., el

caudal de refrigerante producido en el generador de vapor.
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Valvulas

El paso a través de las valvulas se supone isoentalpico:
hy = Iy (3.60)
hy, = h, (3.61)

Bomba de disolucion
El balance de energia a través de la bomba de disolucion es el siguiente:

:ﬁ(Pg _Pa)

A
Ps Ny Mip

(3.62)

S

El salto de presion dado por la bomba de disolucion se define para la linea de baja

presion y de alta presion respectivamente:

DPF, =P, - priP,; DP, =P,(pr-1) (3.63)
P

DR, =2“~P,; DP, :Pc(l—ij (3.64)
pr pr

Compresor

En caso de que esté situado en la linea de baja presion, la potencia consumida por el
compresor y la relacion de compresion dada por éste se definen respectivamente:
h4cs B h4

. P
W,.=m,———; pr=—= (3.65)
Ne F,

En caso de que esté situado en la linea de alta presion, la potencia consumida por el
compresor y la relacion de compresion dada por éste se definen respectivamente:
Wc = rir, hes —hy . opr=-¢
N Iy (3.66)
Para evitar la no resolucion del modelo debido a la ecuaciones donde aparece el
logaritmo neperiano de la formula de la diferencia de temperatura logaritmica, ya que se
pueden producir indeterminaciones en el proceso de resolucion, se ha utilizado una
aproximacion formulada por Chen y utilizada en el trabajo de Gebreslassie ef al. (2009):

1
AT, +AT, jz

AT =(T,,~T;, ) AT, =(T,, =T}, ): BT, = (ATI-ATZ. (3.67)
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Una vez mostradas todas las ecuaciones del modelo se analiza a continuacién el
comportamiento de ambos ciclos. Para ello se definen los siguientes parametros de
analisis caracteristicos de los ciclos de absorcion. Uno de ellos es el coeficiente de
operacion (COP) que nos indica la cantidad de calor util producido por unidad de

energia primaria consumida y se define:

COP = Q (3.68)
(), +)
Qg + :

I’]elec
En el estudio realizado por Berlitz et al. (2001) se indica la necesidad de estudiar
otro parametro en ciclos hibridos a la hora de comparar resultados con ciclos de simple

efecto y es el coeficiente de operacion eléctrico COP, que se define:

A .
CO])e — Q.e(se)
/4

[

(3.69)

AQe(Se) es el incremento de potencia frigorifica respecto al ciclo de simple efecto

para las mismas condiciones externas de funcionamiento. Por lo tanto, COP, evalua la
potencia frigorifica extra proporcionada por el ciclo hibrido. El COP, puede ser
comparado con el COP de una méaquina de compresion mecénica para comprobar donde
el trabajo es mas eficiente. El rendimiento eléctrico M., €s tomado como un valor
medio constante, a lo largo de todo este trabajo, de 0,38 para la produccion de energia
eléctrica a partir de fuentes térmicas. Este valor se ha tomado asi como un valor
representativo de nuestro pais, no obstante, su valor cambia de afio en afio y evoluciona
en el tiempo acorde con el avance de las tecnologias empleadas.

Otro de los parametros de analisis de eficiencia energética es la relacion de energia
primaria (PER) que se define asumiendo que la fuente de calor es energia solar o calor
residual:

PER =— Q.e
(VVb,s +VV0)/nelec

La relacion de circulacion se define como el caudal de disolucion bombeado por la

(3.70)

bomba de disolucion entre el caudal de vapor de refrigerante:

er=25 (3.71)

m,

Para poder llevar a cabo la simulacion es necesario imponer una serie de pardmetros

de célculo. Todos estos parametros se exponen en la Tabla 3.1.
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Tabla 3.1 Valores de las variables de entrada de la simulacion.

Variable Valor Variable Valor

Nip 0,5 A, 1,5 m?

Nos 0,5 A4, 1,8 m*

n. 0,7 4, 1 m’

11, 0,35kgs 4, 0,9 m’

i, 0,35 kg s A, 0,7 m*

i, 04kgs” U, 1,510° W m? K
T, 0,15kg s Ueonf 200 W m?K!
Tt 0,05 kg s Ue 1,8 10° W m?K!
T, 30°C Uegup 110°Wm?K"
T, 30°C Up 2,510° Wm?K"
I, 8°C Ue sobre 200 W m* K
T, 39°C Ugeh =Upe.at 210° W m”K"
T 0°C Ugea =Urecar  1,510° Wm*K!

El coeficiente global de transferencia de calor U para cada tipo de flujo es definido
como una constante. Esto asegura la aplicacion del calculo de las caracteristicas internas
a partir de las propiedades de los fluidos externos mediante el método de
intercambiadores de calor U4A-AT,. Los coeficientes globales de transferencia de calor
han sido calculados mediante correlaciones que aparecen en la literatura para un
intercambiador de calor de placas modelo AN72 de ALFA LAVAL®. Las correlaciones
utilizadas son aquellas encontradas segun el tipo de proceso para intercambiadores de
placas. De tal forma, las correlaciones de Gorenflo fueron utilizadas para la
evaporacion, para condensacion se han utilizado las correlaciones de Tovazhhnyanskiy
and Kapustenko ambas descritas en Wang et al. (2007), mientras que las correlaciones
para flujo monofésico utilizadas fueron propuestas por Thonon, descritas en el trabajo
recopilatorio de correlaciones en flujo monofasico de Ayub (2002).

El area total de transferencia de calor ha sido seleccionada de tal manera que se

eviten una condensacion o evaporacion incompleta para el maximo valor de flujo
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masico de refrigerante encontrado en la simulacion. Las otras areas de transferencia del
compresor termoquimico fueron determinadas gracias a un estudio termoecondémico
llevado a cabo por Ventas et al. (2009). Se hizo un estudio de coémo variaba el COP y
potencia frigorifica de un maquina de absorcidon variando la conductancia (UA) de los
intercambiadores de calor del compresor termoquimico. Se obtuvo la conductancia para
el minimo coste por unidad de potencia frigorifica en el caso del generador y absorbedor
y de minimo coste por unidad de COP para el recuperador de calor. El area total optima
fue calculada suponiendo que el coste de los intercambiadores de calor es gran parte del
coste de inventario de una maquina de absorcion de simple efecto. Ademas se supuso un

incremento lineal del coste con el aumento del area de transferencia.
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3.5. Analisis del ciclo de absorcion potenciado con compresion

mecanica de baja presiéon

A continuacidn se exponen los resultados obtenidos de la simulacion en la que se ha

variado la temperatura de entrada al generador del fluido externo (7, ;) desde la

temperatura desde la que se empieza a producir vapor de amoniaco hasta 95 °C. Sélo se
ha medido hasta esa temperatura para comprobar el funcionamiento de estos ciclos a
temperaturas facilmente obtenidas con una instalacion solar mediante colectores planos.

La Figura 3.3 muestra la variacion del COP con la temperatura 7,; para diferentes
relaciones de compresion (pr). Cada curva muestra la forma tipica de las curvas de COP
en funcion de la temperatura de generacion de méaquinas de absorcion de simple efecto.
Las curvas de COP se desplazan hacia temperaturas menores cuando aumenta la
relacion de compresion, llegando a bajar 24 °C para pr = 2. El maximo valor de COP no
cambia con el aumento de pr, encontrando para pr=2,0 un COP,u = 0,645 a Ty; =
65 °C, mientras que para simple efecto el maximo se alcanza a Tg; = 95 °C con
COP,x = 0,646. DP, decrece cuando pr aumenta, lo cual facilita soportar el NPSH
disponible. DP. siempre es mas pequefio que DP,, significando que el compresor
termoquimico es dominante en todos los casos simulados.

En la Figura 3.4 se muestra la variacion del COP con la temperatura de generacion
T, i con diferentes temperaturas de evaporacion 7, y para el ciclo hibrido con pr = 1,6.
En esta figura se muestra como cuando disminuye la temperatura de evaporacion las
curvas se desplazan hacia temperaturas de generacion mayores y disminuye el COP
maximo. Aun asi se podria trabajar con esta pr a Tg; de 75 °C y temperaturas de
evaporacion menores de hasta -10 °C. La variacion del COP para diferentes
temperaturas de condensacion 7. se muestra en la Figura 3.5. En esta figura se muestra
como cuanto mayor es la temperatura de condensacion menores son los COP y mayor

temperatura de generacion es necesaria para empezar a producir frio.
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Figura 3.3 Coeficiente de operacion COP en funcion de la temperatura de entrada al generador 7,
para diferentes relaciones de compresion pr.

0.7
0.6 1
0.5 1
0.4 1
S
—e—pr= =0 “
o 0.3 pr=1,6 Te=0 °C
—&—pr =1,6 Te=-5 °C
—>X—pr=1,6 Te=-10 °C
0.2 1
—pr=1,6 Te=-15 °C
0.1
O T T T T T T T T T
50 55 60 65 70 75 80 85 90 95 100

Tgi (°C)

Figura 3.4 Coeficiente de operacién COP en funcién de la temperatura de entrada al generador
T, para diferentes temperaturas de evaporacion T y pr = 1,6.
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Figura 3.5 Coeficiente de operacién COP en funcién de la temperatura de entrada al generador
T, para diferentes temperaturas de condensacion T. y pr = 1,6.

La variacion del COP, con T, ; para diferentes valores de pr se muestra en la Figura
3.6. Cuanto menor es pr, mayor es el COP,, indicando que el trabajo usado por el
compresor es mas eficiente para menores valores de pr. El méximo valor para pr=1,2
es COP, = 33, y para pr=2,0 es COP,= 8,0, ambos valores superiores a los COP
proporcionados por una maquina de compresion mecanica trabajando entre las mismas
presiones. Para bajos valores de 7, ; el maximo valor de COP, es constante. Esto sucede
porque la maquina de absorcion enfria gracias al compresor. Cuando 7, ; aumenta por
encima de la temperatura minima de activacion del ciclo de simple efecto, es decir la
temperatura de generacion a la que el ciclo empieza a producir vapor de amoniaco, el

COP, disminuye, siendo siempre para los casos simulados mayor que 4.
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Figura 3.6 Coeficiente de operacion eléctrico COP, en funcion de la temperatura de entrada al
generador T, para diferentes relaciones de compresion pr.

La Figura 3.7 muestra la variacion de la relacion de energia primaria PER con Ty,
para diferentes valores de pr. Cuanto mayor es pr, menor es la PER, indicando que el
valor de pr que deberia ser seleccionado es el menor posible para una 7, determinada.
Para el caso de un ciclo de compresion mecanica con amoniaco como refrigerante,
tomando como referencia las mismas temperaturas de condensacidon y evaporacion, el
valor del PER con la misma eficiencia del compresor estd alrededor de 1,7. Para todos
los casos hibridos simulados el valor del PER es mayor que el comentado
anteriormente. La maquina de simple efecto es aquella que tiene los valores mayores de
PER, pero cuando la maquina de simple efecto no enfria, debido a la baja temperatura
del generador, el mejor rendimiento energético se obtiene con el ciclo hibrido que tenga

menor pr.
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Figura 3.7 Relacion de energia primaria PER en funcién de la temperatura de entrada al generador 7,
para diferentes relaciones de compresion pr.

La variacion de la potencia frigorifica (Q'e) como funcién de la 7, ; se muestra en la

Figura 3.8. Q'e aumenta a mayores 7,; y, para una misma temperatura, Q'e es mayor

cuanto mayor es el pr. Para T,; =71 °C, no hay produccién de amoniaco en el ciclo de
simple efecto, sin embargo hay 7,15 kW de potencia frigorifica para el valor de
pr=2,0.

El cambio de la relacion de circulacion (cr) en funcion de T, ; para diferentes valores
de pr se muestra en la Figura 3.9. Los minimos valores de cr se encuentran para los
mayores de pry T,;, cuando el compresor termoquimico estd creando el maximo caudal
de refrigerante, coincidiendo con la maxima potencia frigorifica. Un mismo valor de cr
que el ciclo de simple efecto se encuentra a menores 7, ; cuanto mayor es el valor de pr

en los ciclo hibridos.
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Figura 3.8 Potencia frigorifica Qe en funcion de la temperatura de entrada al generador 7,; para
diferentes relaciones de compresion pr.
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Figura 3.9 Relacion de circulacion cr en funcion de la temperatura de entrada al generador T, para
diferentes relaciones de compresion pr.

La Figura 3.10 muestra la potencia del compresor (WC) en funcion de T,; para

diferentes valores de pr. Para cada una de las curvas, el aumento de 7,; provoca un
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aumento de .. Para altas T,,, 7, aumenta de manera notable con el aumento de pr,

pero el COP no aumenta mientras que el COP, disminuye, indicando que para altas
temperaturas los valores elevados de pr no son tan interesantes energéticamente,
exceptuando el aumento de potencia frigorifica, como se muestra en la Figura 3.6. Para
pr=1,2, la fraccioén de potencia de compresor sobre la potencia térmica total de entrada
al ciclo es solamente un 2%. Sin embargo para pr=2,0 es menor del 9,3%. Estos
resultados indican el bajo consumo eléctrico comparado con el consumo de calor.
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Figura 3.10 Potencia del compresor W, en funcién de la temperatura de entrada al generador 7, para
diferentes relaciones de compresion pr.

La variacion del area de paso efectiva de las valvulas en funciéon de T,; para
diferentes valores de pr se muestra en la Figura 3.11. El area de paso efectiva de la
valvula de disolucion (4y) disminuye levemente cuando la Tj; crece debido a la
disminucion del caudal de la disolucion concentrada. El area de paso efectiva de la
valvula de refrigerante (4,) aumenta con €l cuando la temperatura 7y, crece debido al
aumento del caudal masico de refrigerante. En ambas valvulas, cuanto mayor es la pr,
mayor es el area de paso. Como se observa en la Figura 3.6, incrementando pr, tanto la
potencia frigorifica como el caudal mésico de refrigerante aumentan, y debido a ello, el
area de paso efectiva en la vélvula de refrigerante aumenta. Sin embargo, para el caso
de la valvula de disolucién no es tan obvio. Si el caudal masico de refrigerante aumenta,

el caudal masico de la disolucion concentrada disminuye ya que el caudal de disolucion



82 3. Ciclo de absorcion potenciado con compresion mecanica de alta y baja presion

menos concentrada es constante. Sin embargo el aumento de pr hace que la diferencia
de presiones entre generador y absorbedor disminuya. Este Gltimo efecto es mayor que

el primero, por lo tanto, el 4rea de paso efectiva 4; aumenta.
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Figura 3.11 Area de paso efectiva de vélvulas, 4, and 4, , en funcion de la temperatura de entrada al
generador T, para diferentes relaciones de compresion pr.

El cambio en las concentraciones de amoniaco (X5 y Xg) en funcion de T, para
diferentes pr se muestra en la Figura 3.12. Para cada valor de pr, tanto X5 como X3
disminuyen cuando 7,; aumenta, y la diferencia entre ellas aumenta también, ya que
esta diferencia es proporcional a la produccion de amoniaco. Cuanto mayor es pr,
mayores son Xs y Xg, debido a que la presion en el absorbedor aumenta. Las diferencias
entre las dos concentraciones a la misma temperatura son también mayores cuando pr
aumenta. Esto se debe al incremento de la generacion de vapor de amoniaco como se ve
en la Figura 3.8. Con el incremento de Ty, el cambio de concentracion X5 es mayor para
el maximo valor de pr considerado en este trabajo (pr = 2,0), siendo un 6% desde 55 °C
a 75 °C, en contraste con el caso de simple efecto donde es solamente un 2,6% desde 75
°C hasta 95 °C. Este cambio de concentracion cuando aumenta pr o variando 7g; indica
que estas maquinas necesitan algin sistema de almacenamiento de refrigerante dentro
de la maquina para permitir estos cambios de concentracion tan elevados, siendo la
mejor manera de hacerlo la acumulacion de refrigerante en el condensador y evaporador

aparte de la acumulacion natural de disolucion en el resto de la maquina. Esto es
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resultado de la pequefia acumulacion de liquido en los intercambiadores de calor
compactos como el de placas. S6lo una maquina dimensionada permitiria indicar qué
tipo de acumulacion seria necesaria para evitar la ingestion de refrigerante liquido por el
compresor. También es interesante mencionar que para una misma Jg;, Xg es casi
constante para todos los valores de pr simulados, pero incrementa levemente para
aumentos de pr, por lo tanto evitando posibles problemas de cristalizacion, un
fendmeno que no se presenta en ninguno de los casos estudiados segun la correlacion de
cristalizacion proporcionada por Infante Ferreira (1984).

El trabajo de Sawada et al. (1993) muestra resultados de este mismo ciclo para la
disolucion NH3-H,O. Para poder comparar ambos resultados se hace para semejante
presion del absorbedor, debido a que la temperatura de evaporacion de ese trabajo es de
5 °C diferente a la de éste que es de 0 °C. Para el caso de pr=2,0, la temperatura de
generador necesaria para separar un 5% de amoniaco es de 70 °C (minima temperatura
de activacion del simple efecto), como se ve en la Figura 3.12, siendo la misma para el
caso del ciclo usando la disolucion de NH;-H,O segun lo expuesto en Sawada et al.
(1993). Es necesario anadir que el trabajo de Sawada et al. (1993) considera un proceso

de rectificacion ideal para obtener estos resultados.

0,7
0,675 A
0,65 -
0,625 -
— X5 simple efecto
067).. = X8 simple efecto
—a— X5 pr=1,2
0,575 A
—8— X8 pr=1,2
0,55 | —— X5 pr=1,4 X‘;}A*
—a— X8 pr=14 - Xt
0,525 || —8—X5 pr=1,6 BRI %
—o— X8 pr=1,6 e Y
0,5 | —x— X5 pr=1,8 e
K- X8 pr=1,8 SR
0,475 7 —— X5 pr=2 RS
e X8 pr=2 B
0,45 - P : : : : : : : ‘

45 5 55 60 65 70 75 80 8 90 95 100
Tgi(°C)

Figura 3.12 Concentracion en amoniaco de la disolucién X; y X; en funcién de la temperatura de
entrada al generador 7,; para diferentes relaciones de compresion pr.
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3.6. Comparacion de ciclos de absorcion potenciados con

compresion mecanica de alta y de baja presion

En este apartado se ha llevado a cabo la simulacion del ciclo de absorcion
potenciado con compresion mecanica de alta presion para que sean comparados con los
de compresion mecanica de baja presion. La simulacion se ha realizado con los
parametros de entrada que se muestran en la Tabla 3.1 a semejanza del ciclo potenciado
con compresion mecanica de baja presion. A continuacidn se exponen los resultados de
esta comparacion.

La Figura 3.13 muestra la variacion del coeficiente de operacion COP en funcion de
la temperatura de entrada al generador 7, para diferentes relaciones de compresion (pry
y pr1) para ambos ciclos y simple efecto. Ambos ciclos se desplazan hacia temperaturas
menores cuando pr aumenta, llegando en el caso de alta presion a temperaturas un par
de grados menores. El maximo valor de COP no cambia con el aumento del pr/ en el
caso del ciclo de Ich, mientras para el caso de ich el maximo COP decrece aumentando
prh, siendo siempre menores para este ultimo ciclo que el ciclo de simple efecto. El
COP es menor para el ciclo de ich que para el ciclo de /ch para todas las temperaturas y
pr simulados. Cuanto mayor es la relacion de compresion mayores son las diferencias
entre los ciclos /cb y heb. Estas diferencias se pueden atribuir a la mayor entalpia de
entrada del compresor en el caso del ciclo 4ch. Por esta razdn seria interesante disminuir
la temperatura a la entrada del compresor en el caso del ciclo 4ch. Otra posibilidad es
utilizar el calor generado por el compresor para calentar la disoluciéon mas concentrada
en amoniaco antes del generador de vapor como se muestra en la Figura 3.14, es decir,
afiadiendo un recuperador de calor denominado recuperador de calor del vapor (rv). El
COP obtenido anadiendo este intercambiador para ambos ciclos se muestra en la Figura
3.15. Este componente tiene un area de transferencia de calor similar a la del
recuperador de calor. EI COP sufre un aumento mayor en el caso del 4ch debido a la
mayor temperatura de entrada en ese recuperador de calor del vapor de amoniaco (7v).
Para pr, = 1,2 el COP es mayor en el ciclo /cb sin el recuperador de calor del vapor (rv).
Sin embargo, el mismo ciclo para pr, = 1,6 el COP es menor que en el ciclo /cb sin el

recuperador de calor del vapor (rv).
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Figura 3.13 Coeficiente de operacion COP en funcion de la temperatura de entrada al generador 7,; para
diferentes relaciones de compresion pr para ciclos de simple efecto, potenciados con compresion
mecanica de baja (Icb) y alta presion (hcb).
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Figura 3.14 Esquemas de ciclo de absorcion con compresion de a) baja y b)alta con recuperador de calor
del vapor de amoniaco.
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Figura 3.15 Coeficiente de operacion COP en funcion de la temperatura de entrada al generador 7,; para
diferentes relaciones de compresion pr para ciclos de absorcion potenciados con compresion mecénica
de baja (/cb) y alta presion (hcb).con y sin recuperador de calor de vapor (rv) a la entrada del
condensador.

La variacion del COP, en funcion de 7, ; para diferentes relaciones de compresion
(prn y pr;) para ambos ciclos se muestra en la Figura 3.16. El valor de COP, es para
cualquiera de los casos simulados mayor para el ciclo /ch. El maximo valor se encuentra
para las relaciones de compresion mas pequeiias, siendo para pr; y pry = 1,2 COP, =33
para el ciclo /ch, mientras para el ciclo hchb se obtiene un COP, = 28,3. A las
temperaturas para las que el ciclo de simple efecto no produce frio, el COP, del ciclo
heb va disminuyendo ligeramente debido al aumento de temperatura de entrada al
compresor, mientras que en el caso del ciclo /ch es constante. Para temperaturas
superiores a la de activacion del ciclo de simple efecto el COP, disminuye llegando a 95

°C hasta el minimo valor, siendo mayor que 4 para el ciclo lch y 2,1 para el ciclo Ach.
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Figura 3.16 Coeficiente de operacion eléctrico COP, en funcién de la temperatura de entrada al generador
T, para diferentes relaciones de compresion pr para ciclos de absorcion potenciados con compresion
mecanica de baja (Icb) y alta presion (hch).

La Figura 3.17 muestra la variacion de la relaciéon de energia primaria PER en
funciéon de T,; para simple efecto y ambos ciclos para diferentes relaciones de
compresion del compresor (pry, y pri). Las curvas indican que para un 7,; constante el
mayor aprovechamiento de energia primaria se obtiene para la menor relacion de
compresion. El ciclo lcbh presenta valores superiores de PER para todos los casos
simulados excepto para las temperaturas cercanas a la de activacioén de cada ciclo. Para
ambos casos el PER es mayor que el de una maquina de compresion mecanica de
amoniaco, con una misma eficiencia del compresor, siendo éste aproximadamente 1,7.
El ciclo de simple efecto ofrece el mejor aprovechamiento de energia primaria, pero a
las temperaturas a las que no puede enfriar el mejor aprovechamiento viene dado por el

ciclo /cb.
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Figura 3.17 Relacion de energia primaria PER en funcion de la temperatura de entrada al generador 7,;
para diferentes relaciones de compresion pr para ciclos de simple efecto, potenciados con compresion
mecanica de baja (Icb) y alta presion (hcb).

La variacién de la potencia frigorifica (Q'e) en funcion de T,; para diferentes
relaciones de compresion de ambos ciclos (pr; y pr;) y simple efecto se muestra en la
Figura 3.18. Q'e aumenta con el incremento de 7,; mientras para una misma 7Tg, Q'e
aumenta con relaciones de compresion mayores. Para las temperaturas cercanas a las de

activacion Q'e es practicamente la misma en ambos ciclos, pero cuando la temperatura

aumenta, Q'e es mayor para Icb, aumentando esta diferencia con el aumento de la
temperatura. Para 7,; =71 °C no hay produccion de vapor de amoniaco mientras que
para pr, y prpy=2 Qe =7,15kW para lcb y Qe =5,91kW para hcb, sobrepasando e
igualando la potencia frigorifica de simple efecto a 95 °C respectivamente. La potencia
frigorifica es practicamente la misma cuando se introduce el recuperador de calor de
vapor a la salida del generador como puede observarse en la Figura 3.19. Este
intercambiador ayuda al ciclo de hch a alcanzar los mismos valores de potencia
frigorifica que Ich por usar el calor aportado debido a las irreversibilidades del

compresor.
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Figura 3.18 Potencia frigorifica Qe en funcion de la temperatura de entrada al generador 7,; para
diferentes relaciones de compresion pr para ciclos de simple efecto, potenciados con compresion
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mecanica de baja (Icb) y alta presion (hcb).
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Figura 3.19 Potencia frigorifica Qe en funcion de la temperatura de entrada al generador 7,; para

100

89

diferentes relaciones de compresion pr para ciclos de absorcion potenciados con compresion mecénica

de baja (/cb) y alta presion (hcb) con y sin recuperador de calor de vapor (rv) a la entrada del

condensador.
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La Figura 3.20 muestra una mejora sustancial en la relacion de circulacion (cr)
obtenida en ambos ciclos, siendo siempre menor el valor de cr para el ciclo /ch que para

el ciclo hch, como se esperaba, debido al aumento de vapor de refrigerante. Mientras la
variacion de la potencia del compresor W, con Ty, para diferentes relaciones de
compresion (pr, y pr;) y ambos ciclos se muestra en al Figura 3.21. Como se comentd
en el apartado anterior W( aumenta con 7,; con un consumo ligeramente superior en el

caso del ciclo /ch. Para pr;y pry, = 1,2 la fraccion de potencia del compresor respecto de
la potencia térmica total consumida por la maquina es aproximadamente un 2,5% en

ambos ciclos. Mientras para pr; y pry, = 2,0 la fraccion es menor a un 10%.

50 11 A I ‘
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45 +
—8— /ich prh=1,2
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—&— heb prh=1,6
. —— hich prh=2
N —B-Ich pri=1,2
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Figura 3.20 Relacion de circulacion cr en funcion de la temperatura de entrada al generador 7,; para

diferentes relaciones de compresion pr para ciclos de simple efecto, potenciados con compresion
mecanica de baja (Icb) y alta presion (hcb).
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Figura 3.21 Potencia del compresor ¥, en funcion de la temperatura de entrada al generador 7,; para
diferentes relaciones de compresion pr para ciclos de simple efecto, potenciados con compresion
mecanica de baja (Icb) y alta presion (hch).

La variacion de las concentraciones en amoniaco (X5 y Xg) con T,; con diferentes
relaciones de compresion (pr, y pr;) para ambos ciclos y simple efecto se muestra en la
Figura 3.22. La principal diferencia entre ambos ciclos es que para el ciclo lcb las
concentraciones en amoniaco son mayores que para simple efecto, mientras que para el
ciclo Acb las concentraciones en amoniaco son menores que las de simple efecto. El
aumento de Xg lleva a la disminucion de la viscosidad de la disolucion, siendo
beneficioso para obtener mayores coeficientes de transferencia de calor y la
disminucién de la potencia de la bomba de disolucién. Otro de los problemas que
pueden aparecer a bajas concentraciones es la cristalizacion de la disolucion. El lugar
donde podria ocurrir este fenomeno es a la entrada del absorbedor, puesto que la
concentracion en sal es mas elevada y la temperatura es mas baja. La concentracion en
amoniaco mas baja simulada se encuentra a Tg; = 95 °C siendo X3 = 0,355 para el ciclo
hch. La curva de cristalizacion de la disolucion proporcionada por Infante Ferreira
(1984) obtiene que la concentracioén de cristalizacion a 42 °C, temperatura a la entrada
del absorbedor para el caso anterior, es de 0,283, por lo tanto no hay cristalizacion en

ninguno de los ciclos. De todas formas el margen de cristalizacién es mayor en el ciclo

de lcbh.
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Figura 3.22 Concentracion en amoniaco X; y Xz en funcion de la temperatura de entrada al generador 7,
para diferentes relaciones de compresion pr para ciclos de simple efecto, sobrealimentador de baja (Icb) y
alta presion (hcb).
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3.7. Conclusiones del capitulo

A partir de la simulacion de los ciclos de absorcion potenciados con compresion

mecanica de baja y alta presiéon con la disolucién nitrato de litio-amoniaco se han

obtenido las siguientes conclusiones:

Los resultados del ciclo de absorcion potenciados con compresion
mecanica de baja presion han sido publicados en Ventas et al. (2010).

Para una misma potencia frigorifica, ambos ciclos posibilitan la reduccién
de la temperatura de entrada al generador T,; hasta 26 °C para una
operacion razonable, con relaciones de compresion pr no superiores a 2.

El coeficiente eléctrico de operacion COP, varia desde 2 hasta 33 para
todos los valores de T,; y pr simulados, siendo menor que 4 en solo
algunos puntos a alta temperatura y alta relacion de compresion del ciclo de
heb. Esto significa que el consumo de trabajo mecéanico es mas eficiente
que el proporcionado por una maquina de compresion mecanica para la
misma cantidad de vapor de refrigerante, con misma eficiencia de
compresor, siendo el COP de estas maquinas ligeramente superior a 4 para
el caso simulado.

Bajos valores de pr proporcionan mayores COP,, sugiriendo un alto
potencial de simples compresores sin aceite, con una fraccion de potencia
del compresor menor del 10% de la potencia térmica para todos los valores
de T, ; estudiados.

Cuanto mayor es el pr, menor es la temperatura de entrada al generador T,
en ambos ciclos para obtener la misma potencia frigorifica.

Para una misma 7,; ambos ciclos hibridos producen mayor potencia
frigorifica que el ciclo de absorcion de simple efecto. Esto hace que los
ciclos sean atractivos para instalaciones en las cuales la demanda de frio no
es constante. Para aplicaciones de fuentes de calor no estacionarias, como
la refrigeracion solar, tienen alto potencial ya que permiten regular la
produccion segin la demanda de frio, por lo tanto evitan la instalacién de

otra maquina frigorifica como respaldo a la solar.
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No existe una relacion de compresion (pr) Optima en ninguno de los ciclos.
Cuanto menor sea la temperatura de entrada al generador mayor tiene que
ser pr para producir frio. Como se ha mostrado en el estudio de PER,
cuanto menor es pr, mayor es el aprovechamiento de energia primaria.

Las diferencias de concentracion de la disolucion para diferentes valores de
pr indican la necesidad de un almacenamiento interno natural de
refrigerante, en los elementos de la maquina o en un elemento disefiado
para dicho propdsito.

El modelo indica que el control de las areas de paso efectivas de las
véalvulas de disolucion y refrigerante es en principio necesario para esta

aplicacion, especialmente para la valvula de refrigerante.

Respecto a la comparacion de ambos ciclos para posibilitar la disminucién de la

temperatura de generacion:

El coeficiente global de operacion COP del ciclo de /ch es constante para
todas las pr mientras que para el caso del ciclo de Acbh va disminuyendo con
el aumento de pr. E1 COP del ciclo /ch es siempre ligeramente mayor para
cada pr simulada, creciendo las diferencias a mayores pr.

La potencia frigorifica a una misma temperatura 7,; es mayor para el ciclo
leb, aumentando la diferencia a altas relaciones de compresion pr.

El COP, también muestra mejores resultados en el caso de Ich que en hch,
tanto para temperaturas menores que la de activacion de simple efecto que
para mayores, resultando el ciclo /ch por lo tanto mas rentable
energéticamente.

El PER también resulta mayor en todos los casos estudiados para el ciclo
de Ich que el de hcbh, siendo unicamente mayor para el Gltimo alrededor de
la temperatura de activacion a cada relacion de compresion (pr).

La incorporacion de un recuperador de calor de vapor (rv) a la salida del
compresor mejora mas los resultados del ciclo Acb que los de Ich,
disminuyendo las diferencias entre ambos ciclos, sin embargo el ciclo de
lch tiene mejor comportamiento.

El ciclo de hch puede encontrar un problema de altas temperaturas a la

salida del compresor, siendo esa temperatura para el caso mas critico,
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pr=2 a T,;=95 °C de 169 °C. Sin embargo en el ciclo de lcb este
problema no existe ya que la maxima temperatura encontrada a la salida del
compresor es de 73 °C para el caso mas critico de los simulados.

* Elciclo de /cb reduce la posibilidad de cristalizacion mientras que el de ich
se aproxima a dicho limite.

* Con todo esto parece que el ciclo de Ich tiene mejores caracteristicas
termodindmicas y tecnoldgicas que el ciclo de Ach para la disminucion de
la temperatura de generacion y por lo tanto el aprovechamiento de energia a

menor nivel de temperatura.
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Capitulo 4

Instalacion experimental

En este capitulo se va a describir la instalacion experimental utilizada para el estudio
de un compresor termoquimico para su uso en ciclos de absorcion potenciados con
compresion mecanica de baja presion. Se describirda cada uno de los elementos que
forman parte de la instalacion, entrando en detalle en aquellos que se pretende
caracterizar a lo largo de este trabajo. También se describiran en detalle los sistemas de
control, de adquisicion de datos, de seguridad y la puesta a punto de la instalacion.
Ademas se muestra la instrumentacion de la instalacion y la incertidumbre de cada una

de las variables medidas de interés.

4.1. Descripcion de la instalacion experimental

En la Figura 4.1 se muestra la instalacién experimental con todos sus componentes e
instrumentacion. Toda la instalacion estd fabricada en acero inoxidable y estd formada
por 3 circuitos: uno de disolucién y refrigerante, otro de agua caliente y otro de agua de
torre. Estos circuitos se muestran en detalle en el esquema de la instalacion, Figura 4.2.
En este esquema se puede observar toda la instrumentacion de la que se compone la
instalacion, cuya simbologia se explica en el pie de la figura. A la izquierda del todo se
encuentra el circuito de agua caliente. El circuito de disolucion y refrigerante ocupa el
centro del esquema y el de agua de torre estd indicado en los dos intercambiadores

donde se produce enfriamiento externo, enfriador de vapor y subenfriador de disolucion.
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Figura 4.1 Instalacién experimental.

4. Instalacion experimental
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Figura 4.2 Esquema de la instalacion experimental. TI: sensores de temperatura; PI: sensores
de presion; Ql: sensores de caudal; DI: Medidores de densidad; API: sensores de diferencia de
presion; EQI; medidores de energia; WI: medidores de potencia.

4.1.1. Circuito de disolucion y refrigerante

Este circuito estd formado por todos los elementos caracteristicos de un compresor
termoquimico con absorbedor adiabatico (absorbedor adiabatico, generador,
subenfriador, recuperador de calor, bomba de disolucion y valvula de disolucion). La
disolucion concentrada en amoniaco sale del absorbedor y es impulsada por una bomba
de disolucién de avance positivo marca Seepex”, con capacidad méxima de 10 I/min y

23 bar a la salida. La bomba cuenta con un circuito de recirculacion que entra en

funcionamiento en caso de sobrepresion, Figura 4.3.

Figura 4.3 Bomba de disolucién.
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Una vez bombeada la disolucion, ésta entra en el recuperador de calor donde
aumenta su temperatura gracias a la disolucion concentrada en sal que sale del
generador a alta temperatura.

El recuperador de calor es un intercambiador de calor de placas de la marca ALFA
LAVAL" y fueron utilizados dos modelos durante la experimentacion, ALFANOVA
AN27 y ALFANOVA ANS52. Una vez aumentada la temperatura de la disolucion ésta
se dirige al generador de calor donde se produce la ebullicion de la mezcla y se desorbe
parte del amoniaco.

El generador de vapor es calentado por agua proveniente del circuito de agua
caliente. Es un intercambiador de calor de placas de la marca ALFA LAVAL® modelo
ALFANOVA AN72. La mezcla de vapor de amoniaco y disolucidon concentrada en sal
es dividida en el separador, que es un tubo de didmetro una pulgada y en el que el vapor,
debido a la diferencia de densidad, sube hacia el circuito de vapor, y la disolucion baja
hacia el recuperador de calor.

La disolucion poco concentrada en amoniaco pasa por el recuperador de calor en su
camino hacia el absorbedor donde disminuye su temperatura. Antes de pasar por el
subenfriador la disolucion circula a través de una valvula de disolucién manual de aguja
de la marca Swagelok®.

Después de la valvula la disolucion se enfria en el subenfriador, que en esta
instalacion corresponde con un intercambiador de calor de placas, siendo exactamente el
mismo modelo que el del generador de calor, ALFANOVA AN72. Por el lado frio de
este intercambiador circula agua de torre.

Una vez enfriada la disolucion, ésta se dirige al absorbedor adiabatico cuya
fotografia se muestra en la Figura 4.4. Es un componente cilindrico de acero inoxidable
SS316 colocado en posicion horizontal. El absorbedor esta equipado con mirilla de
material pyrex en cada extremo, la presion méaxima de disefio es 20 bar, certificado
PED. En este elemento se produce la absorcion del amoniaco proveniente del generador
mediante la atomizacion de la disolucidon en gotas de muy pequefio tamaiio mediante

inyectores de tipo niebla.
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Figura 4.4 Absorbedor adiabatico.

Por ultimo el vapor de amoniaco proveniente del separador pasa a través de una

valvula de expansion controlada por un servomotor, marca Swagelok, Figura 4.5.

Figura 4.5 Valvula de expansion controlada por servomotor.

Después de la expansion del vapor de amoniaco, éste se enfria con agua de torre
mediante un intercambiador de placas de la marca ALFA LAVAL® modelo
ALFANOVA AN27. Este enfriamiento se realiza para simular la temperatura del vapor
proveniente de un evaporador, de tal manera que se evita introducir tanto condensador
como el evaporador. Esta instalacion fue pensada de tal manera que fuera posible
ensayar un compresor termoquimico sin la necesidad de afiadir estos dos elementos que

harian la maquina més compleja.
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4.1.2. Circuito de agua caliente

El circuito de agua caliente es el que se utiliza para hacer bullir la disolucion y por
lo tanto generar vapor de amoniaco. El agua es impulsada mediante una bomba
centrifuga marca Lowara®, Figura 4.6, manufacturada completamente de acero

inoxidable, para caudal maximo de 56 I/min y 30 m de altura de impulsion.

Figura 4.6 Bomba de agua caliente.

Una vez bombeado el agua se hace pasar por un calentador que es un recipiente
cilindrico de 2 I de capacidad con 6 resistencias eléctricas en su interior que poseen una
potencia calorifica aproximada de 13.500 W. Este circuito dispone de un deposito de
expansion presurizado de 0,5 1. Una vez calentada el agua se dirige hacia el generador
de vapor donde cede calor a la disolucion. Una vez se ha enfriado el agua vuelve hacia

la bomba cerrando el circuito.

4.1.3. Circuito de agua de torre

Este circuito se utiliza para enfriar la disolucion tanto en el subenfriador de
disolucion como en el enfriador de vapor antes comentado. Este circuito conecta la torre
de refrigeracion disponible en el Edificio Betancourt de la Universidad Carlos III de

Madrid con ambos intercambiadores de calor.



4. Instalacion experimental 103

4.2. Especificacion de los componentes principales

En este apartado se van a detallar las caracteristicas geométricas de algunos de los
elementos principales de esta instalacion, que a lo largo de este trabajo seran necesarios
a la hora de profundizar en el estudio del comportamiento de cada uno de ellos. Estos
elementos son los intercambiadores de calor de placas que funcionan como generador

de calor y recuperador de calor ademas del absorbedor adiabatico.

4.2.1. Generador de vapor y subenfriador

Las caracteristicas geométricas del intercambiador de calor de placas de la marca
ALFA LAVAL® modelo ALFANOVA AN72 que actia como generador de vapor se
muestra en la Tabla 4.1. Todos los intercambiadores de placas del modelo ALFANOVA
son intercambiadores unidos por fusion, de tal manera que todo el intercambiador esta
compuesto de acero inoxidable. Estos intercambiadores se requieren en instalaciones
donde Unicamente se pueda usar este tipo de material, como es el caso de esta

instalacion ya que el fluido de trabajo contiene amoniaco.
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Tabla 4.1 Valores de los parametros geométricos del intercambiador de calor de placas AN72.

Parametro Valor
Numero de placas (N) 20

Area de transferencia de calor efectiva por placa (4) 0,1 m*
Relacion de areas (@) 1,22
Altura del canal (b) 2,4 mm
Diametro hidraulico (Dy,) 3,9 mm
Ancho del canal (w) 175 mm
Longitud térmica efectiva (L) 576 mm
Distancia entre centros de los puertos (H) 519 mm
Didmetro de los puertos (D,) 54 mm
Espesor de la placa (e) 0,4 mm
Paso de la corrugacion (A\) 9,85 mm
Angulo de la corrugacion (¢) 58,5°

4.2.2. Recuperador de calor

En la instalacion experimental han sido utilizados dos modelos de intercambiadores
de placas como recuperador de calor. El modelo AN27 es el mismo modelo que el
enfriador de vapor. En este apartado se especifican las caracteristicas geométricas de los

modelos utilizados.

4.2.2.1. Recuperador de calor modelo AN27
Las caracteristicas geométricas del intercambiador de calor de placas modelo

ALFANOVA AN27 se resumen en la Tabla 4.2.
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Tabla 4.2 Valores de los parametros geométricos del intercambiador de calor de placas AN27.

Parametro Valor
Numero de placas (N) 10

Area de transferencia de calor efectiva por placa (4) 0,0265 m?
Relacion de areas (®) 1,22
Altura del canal (b) 2 mm
Diametro hidraulico (Dy,) 3,28 mm
Ancho del canal (w) 100 mm
Longitud térmica efectiva (L) 217 mm
Distancia entre centros de los puertos (H) 250 mm
Didmetro de los puertos (D)) 32 mm
Espesor de la placa (e) 0,4 mm
Paso de la corrugacion (A) 7 mm
Angulo de la corrugacion (¢) 65°

4.2.2.2. Recuperador de calor modelo ANS52
Las caracteristicas geométricas del intercambiador de calor de placas modelo

ALFANOVA ANS52 se resumen en la Tabla 4.3.
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Tabla 4.3 Valores de los parametros geométricos del intercambiador de calor de placas AN52.

Parametro Valor
Numero de placas (N) 30

Area de transferencia de calor efectiva por placa (4) 0,0546 m*
Relacion de areas (®) 1,22
Altura del canal (b) 2 mm
Diametro hidraulico (Dy,) 3,28 mm
Ancho del canal (w) 129 mm
Longitud térmica efectiva (L) 432 mm
Distancia entre centros de los puertos (H) 466 mm
Didmetro de los puertos (D,) 32 mm
Espesor de la placa (e) 0,4 mm
Paso de la corrugacion (A\) 7 mm
Angulo de la corrugacion (¢) 65°

4.2.3. Absorbedor adiabatico

En la Figura 4.7 se muestra una fotografia del absorbedor adiabéatico sin aislamiento.
En ella aparece la mirilla que fue incorporada para poder observar la atomizacion de los
inyectores. El absorbedor es un cilindro de acero inoxidable SS316 que tiene una
capacidad de 54,2 1. Su longitud es de 480 mm mientras que su didmetro es de 398 mm,
el tamafio de las mirillas colocada a ambos lados del cilindro es de 170 mm de didmetro.
En esa misma figura se representa el esquema del mismo absorbedor, donde se muestra
la atomizacion mediante el inyector de tipo niebla que se ha utilizado en este trabajo,
ademas de la instrumentacion presente en este elemento. Se puede observar como en la
parte superior entra la disolucién poco concentrada en amoniaco siendo inyectada a 205
mm de la base del absorbedor mediante inyectores de tipo niebla. Mientras, el vapor de
amoniaco entra por el lateral y es absorbido por la disoluciéon. Una vez formada la

disolucidon concentrada en amoniaco, ésta es succionada por la bomba en la parte
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inferior del absorbedor. En este esquema también aparecen los instrumentos de medida

del absorbedor, PI (medidor de presion), TI (medidor de temperatura).

CONCENTRADA
EN AMONIACO

SOLUCION POCO

205 e

SOLUCION
CONCENTRADA
EN AMONIACO

Figura 4.7 Esquema del absorbedor adiabatico y fotografia del absorbedor sin aislante.

Las caracteristicas del inyector del absorbedor se muestran en la Tabla 4.4. La altura
de los atomizadores es variable, pero en este trabajo se ha mantenido constante debido a
que segun los resultados obtenidos con Zacarias (2009) esta altura era suficiente para
obtener una buena relacion de absorcion. En la Figura 4.8 se muestran tanto una
fotografia del inyector como del tipo de atomizador, tipo cono solido con swirl, como

del tipo de atomizado de estos inyectores.

Tabla 4.4 Especificaciones del atomizador tipo niebla marca Spraying system Co (www.spray.com).

Tipo Modelo Capacidad Angulo del
(agua) [It/min] atomizado [°]

Niebla 3/47GSS 1 5,2 140
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Figura 4.8 a) Esquema del inyector, b) Fotografia del atomizador y c¢) Tipo de atomizado.
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4.3. Instrumentacion de la instalacion experimental

En este apartado se pretende mostrar los sensores utilizados en la instalacion
experimental. Las variables medidas en toda la instalacién son temperatura, presion,
caudal, densidad, potencia eléctrica, energia y diferencia de presion. A continuacion se
hara una breve descripcion de los medidores utilizados para cada una de esas variables.

Medidores de temperatura (TI): Se han instalado a la entrada y salida de todos los
intercambiadores de calor, en ambos lados, y en las entradas y salida del absorbedor
adiabatico. Todas ellas son termorresistencias de tipo PT100 clase A de precision =+
0,1 °C.

Medidores de caudal (QI): Se han instalado 4 caudalimetros de tipo Coriolis a lo
largo de la instalacion. Hay uno a la salida de la bomba de disolucién de la marca
Micromotion® que mide el caudal que circula por la bomba de disolucion. Hay otro par
instalados de la marca Rheonik®, uno de ellos mide el caudal de disolucion que regresa
del generador al absorbedor y otro esté situado en el circuito de agua caliente, midiendo
el caudal de agua caliente. Por ultimo, hay otro medidor de caudal tipo Coriolis de la
marca Yokogawa® en el circuito de vapor que mide el caudal de vapor de amoniaco.

Los tres modelos utilizados se muestran en la Figura 4.9.

Figura 4.9 Medidores de caudal Coriolis a) Micromotion® b) Rheonik® c) Yokogawa®.

Medidores de densidad (DI): La densidad es medida en el Coriolis de la marca
Micromotion” que se encuentra a la salida de la bomba de disolucion. Esta densidad

serd utilizada para determinar la concentracion de la disolucion. Los caudalimetros
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Rheonik® estan configurados también para medir densidad, pero resultaron ser de una
baja fiabilidad.

Medidores de presion (PI): Hay 3 transductores de presion de diafragma, uno a la
salida del generador que mide la presion de alta, otro en al absorbedor que mide la
presion de baja y otro antes de los inyectores del absorbedor adiabético para poder
medir la pérdida de carga a través de éstos.

Medidores de diferencia de presion (API): Hay dos transductores de diferencia de
presion en ambos lados del generador para poder medir la pérdida de carga tanto en
flujo monofésico como en bifdsico a través del intercambiador de calor de placas,

Figura 4.10.

Figura 4.10 Medidores de diferencia de presion a) lado agua caliente b) lado disolucion.

Medidores de potencia (WI): Hay instalado un vatimetro de la marca Chauvin
Arnaux”® modelo CA 8220 que mide la potencia eléctrica consumida por la resistencias
eléctricas para calentar el agua del circuito caliente.

Medidores de energia (EQI): Se ha instalado, tanto en el subenfriador de
disolucion como en el enfriador de vapor, medidores de energia de la marca Isomag”,
Figura 4.11, para medir la potencia transferida al agua en ambos intercambiadores en el
circuito de agua de torre de refrigeracion. Se basan en la medicion del caudal mediante
un caudalimetro de tipo magnético y salto de temperatura entre la entrada y salida de

cada intercambiador mediante dos termorresistencias tipo Pt-100.
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Figura 4.11 Medidor de energia.
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4.4, Sistema de control

La instalacion experimental dispone de un sistema de control de algunas de las
variables medidas. Este control posibilita comprobar la sensibilidad de la maquina a
cada una de estas variables, ademas de facilitar el manejo de la instalacion. Estas
variables son, temperatura de la disolucion a la salida del generador, presion del
absorbedor, caudal de disolucion bombeada por la bomba de disolucion y por ultimo el
caudal de agua del circuito caliente. A continuacién se explica cada uno de estos
controles.

Control de temperatura de disolucion a la salida del generador (TIC): Esta
temperatura se controla mediante un control tipo PID. Este hace disminuir o aumentar el
voltaje aplicado a las resistencias eléctricas dependiendo si la temperatura es menor o
mayor que la consignada.

Control de presion del absorbedor (PIC): El control es de tipo PID, y actia
abriendo y cerrando la vélvula de expansion del vapor de amoniaco mediante el motor
eléctrico. Es decir, si la presion medida es menor que la de consigna esta valvula se
abre, sucediendo lo opuesto en caso contrario.

Control del caudal de disolucion (QIC): El control es tipo PID, aumentando o
disminuyendo la velocidad de giro dependiendo si el caudal medido mediante el
caudalimetro tipo Coriolis MICROMOTION es menor o mayor al valor de consigna.

Cada uno de estos controles puede ser manipulado tanto desde la propia maquina,
Figura 4.12, como remotamente con un ordenador.

Control de caudal del agua del circuito caliente (QIC): Este control es de lazo
abierto puesto que no es controlado mediante ningtin medidor de caudal. Unicamente se

introduce un valor de frecuencia de giro de la bomba y ésta empieza a bombear.



4. Instalacion experimental 113

Figura 4.12 Caja de control de la instalacion.
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4.5. Adquisicion de datos

Los datos de cada una de las variables medidas son registrados y almacenados en un
ordenador. Esto se hace mediante el sistema de adquisicion de datos que se compone de
modulos ADAM y RADAM que transforman la sefal analogica proveniente de los
transductores de cada uno de los sensores de la instalacion y la envian al ordenador
como sefial digital. La sefial digital es procesada por un software de adquisicion y
control de datos ADKIR, Figura 4.13, que permite tanto visualizar todas las variables
medidas como controlar aquellas comentadas en el apartado anterior. Debido a las
medidas de seguridad de la celda donde esta la instalacion por la utilizacion de
amoniaco, este hardware esta situado fuera de la celda, posibilitando el control remoto
de toda la instalacion. Los datos fueron tomados cada 8 s puesto que el sistema de

adquisicion no permitia almacenar datos en intervalos de tiempo menores.

Ld Adkir pam WMcrosod] Windews,

Sesii Chietns Adadsodn  Vetsna apds
3 e o P A P e S L O N A N RN 3 3 ER N E 0
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Figura 4.13 Software de adquisicion y control de datos.
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4.6. Medidas de seguridad en la instalaciéon

La instalacion esta equipada con sistemas de seguridad de tal forma que, en caso de
que existan fugas de amoniaco, se mantengan las condiciones de seguridad necesarias.
Uno de los problemas de la celda es la ventilacion en caso de fugas de amoniaco, para
ello hay instalado un extractor de aire, Figura 4.14, que tiene que estar en
funcionamiento siempre que haya personal en la celda.

Ademas existen unas valvulas de seguridad o de alivio en el circuito de disolucion y
refrigerante, para que en caso de que la presion subiera de 22 bar, éstas se abran y
envien vapor de amoniaco a un deposito de agua de 100 1, donde el agua absorberia el
amoniaco. El deposito es un cilindro de PVC de 0,2 m de didmetro y 3 m de altura

como se muestra en la Figura 4.14.

Figura 4.14 a) Depdsito de agua y b) extractor de aire.

Para poder trabajar en el interior de la celda es necesaria la utilizacion de Equipos de
Proteccion Individual, EPIs. Estos equipos estdn compuestos basicamente por unas
mascarillas, gafas, guantes y bata de seguridad. Ademas, en caso de emergencia, en la
parte externa de la celda se cuenta con un equipo de respiracion autonomo.

En el interior de la celda se cuenta con dos detectores de vapor de amoniaco, Figura
4.15. Los dos detectores estan colocados a mayor altura que la instalacion, uno a 2 m de
altura y otro a 3 m, para la rapida deteccion en caso de fuga. Cuando alguno de los
detectores marca un nivel de amoniaco dentro de la celda superior a las 30 partes por
millén (ppmv) se activan las sirenas acusticas. Hay dos sirenas, una en el interior de la

celda para avisar en caso de haber en su interior personal trabajando y otra externa para
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avisar al personal que se encuentre en la nave. Ademads, cuando se activa la alarma se
pone en marcha el ventilador automdticamente, en caso de que no estuviera ya

conectado, para extraer el vapor de amoniaco fugado y que no se almacene en la celda.

@ i

230451

OLDMHAM

Figura 4.15 Detector de gases y sirenas acusticas.

Contribuye también a la seguridad el depdsito de confinamiento de la disolucion,
situado en la parte inferior de la maquina. Alli se hace llegar ésta por medio de valvulas
para posibilitar pequefios trabajos en la maquina. Ademds permite trabajar en la
instalacion libremente, ya que en este caso no existe riesgo de fuga mayor. Este deposito
sirve también para preparar la disolucion, por lo que estd situado sobre una bascula

digital.



4. Instalacion experimental 117

4.7. Puesta a punto de la instalacion

Para poder tomar datos experimentales con la disolucion nitrato de litio-amoniaco se
ha llevado a cabo una puesta a punto de la instalacion experimental. Para ello se
calibraron algunos transductores de la instalacion como los de presion y temperatura.
Ademas se ha calculado con estas calibraciones y las ofrecidas por los fabricantes la
incertidumbre de medida de cada instrumento. A continuaciéon se comentaran estos
puntos y ademads se hara una breve explicacion del llenado de la instalacion y la primera

toma de contacto con la instalacion con agua como fluido interno.

4.7.1. Calibracion e incertidumbre de la instrument acion

Como se ha comentado, se ha llevado a cabo la calibracion de todos los
transductores de temperatura de la instalacion mediante equipos certificados de
calibracion. Cada transductor fue calibrado en su rango de operacion. Esta calibracion
es fundamental para reconocer la incertidumbre de los instrumentos. Para el resto de
medidores, como caudal, presion, diferencia de presion y densidad se han tomado los
valores de incertidumbre proporcionados por los fabricantes.

La incertidumbre de la medida en cada punto del rango calibrado para las

termorresistencias Pt-100 es determinada como lo muestra Calvo (2007), de la forma:

2
", =\/u0 +0.? {L+lj+% @.1)
n

c

El término u, es la incertidumbre inicial del patron, indicada en el certificado de

ne

o . 1 : .
calibracion del patron. Mientras 062 (—+1 es un factor de correccion que incluye la
desviacion tipica de los datos O, y el nimero de medidas de la muestra 7n,.. Por ultimo, el

2
término T es un factor de correccion residual que se determina mediante:

p, =Ax,  —Ax 4.2)

psc p,c
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Ax, . =X, X,

pe —Xp T X 4.3)
donde

Ax,, . es la diferencia del valor medio de cada punto calibrado, del patrén, X, y del
calibrando X, .

Ax,.es el promedio de las diferencias de los valores medios de cada punto

calibrado, Ax, ..

La incertidumbre del instrumento es:

U = k Onax (u;) (4.4)

donde k es un factor de proteccion y de valor igual a 2 para obtener un intervalo de
confianza al 95% de probabilidad. Este valor es recomendado por el servicio de
acreditacion del Reino Unido UKAS (United Kingdom Acreditation Service).

Por lo tanto, la incertidumbre maxima calculada de esta manera para transductores
de presion y de temperatura se muestra en la siguiente Tabla 4.5. También se muestran

aquellas incertidumbres proporcionadas por el fabricante para el resto de medidores.

Tabla 4.5 Rango de medicién e incertidumbre de los instrumentos de medicion.

Variable Sensor Rango Incertidumbre

Tyi Temperatura de entrada del fluido 40-110°C +0,55 °C

caliente en el generador

Ty Temperatura de salida del fluido 40-110°C +0,35 °C

caliente del generador

T; Temperatura de entrada de disolucion 40-110 °C +0,49 °C

en generador

Ts Temperatura de salida de la disolucion 40-110 °C +0,72 °C

del generador

To Temperatura de salida de la disolucion 40-110 °C +0,58 °C

del recuperador
w Vatimetro 0-13 kW +0,005% F.S.

P, Presion a la salida del generador 0-2,3 MPa +1 kPa
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AP

Ps

T

Ts

Piny

Ty

Diferencial de presion flujo

monofésico
Diferencial de presion flujo bifésico

Caudalimetro agua caliente, Coriolis

Caudalimetro disoluciéon concentrada

en amoniaco, Coriolis

Temperatura salida de bomba de

disolucion

Densidad a la salida de la bomba de

disolucion, Coriolis

Temperatura de disolucién entrada

absorbedor

Temperatura de disolucién salida

absorbedor
Presion entrada de absorbedor
Presion interior absorbedor

Temperatura de vapor de amoniaco a

la entrada del absorbedor

Caudalimetro de vapor, Coriolis

0-20 kPa

0-3 kPa
0-1,25 kg/s

0-0,3023 kg/s

10-110 °C

0-10.000 kg/m’

10-60 °C

10-60 °C

0-1 MPa
0-1 MPa

10-60 °C

0-0,1027 kg/s

+0,25% FS

+10 Pa

+0,26% F.S.

+0,03% F.S.

+0,39 °C

+0,03% F.S.

+0,40 °C

+0,58 °C

+1 kPa
+1 kPa

+0,51 °C

+0,05% F.S
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4.7.2. Ensayos preliminares con agua

Debido a la complejidad de la utilizacion de una mezcla con amoniaco se decidid

realizar ensayos preliminares con agua para el aprendizaje del llenado y control de la

maquina con un fluido conocido y no téxico. Al mismo tiempo que se aprendio el

control y llenado de la instalacion se realizaron un par de estudios de transferencia de

calor en dos de los elementos principales de la maquina, el generador y el recuperador

de calor. Los trabajos sobre el generador con agua estan publicados en dos trabajos

Zacarias et al. (2007) y Ventas et al. (2008) en los que se obtuvieron correlaciones de
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transferencia de calor monofasica en este elemento. En el caso del recuperador se

realiz6 la caracterizacion térmica monofasica para el modelo AN27 por Lopez (2008).

4.7.3. Preparacion y disposicion de la disolucion

En primer lugar se realizO un estudio de estanqueidad de la instalacion,
comprobando las fugas existentes hasta 20 bar usando gas inerte, N,. Una vez
comprobada la estanqueidad se realiz6 un vaciado de la instalacion para eliminar el
agua remante de los ensayos preliminares, haciendo uso de vacio. Una vez comprobado
el vaciado completo se procedi6 al llenado de la instalacion con la concentracion
adecuada. Para ello se introdujo la sal, nitrato de litio, necesaria en la instalacion para
una concentracion en amoniaco de 0,45, conociendo aproximadamente la capacidad
interna de la maquina. Esta sal se introducia en un deposito, situado en la parte inferior
derecha de la Figura 4.1, que se conecta con la maquina mediante unas valvulas. Una
vez acabado con el llenado de la sal se procedi6 a introducir vapor de amoniaco en el
depdsito. Como es un proceso exotérmico la disolucion que se forma en el deposito
tiene que ser enfriada mediante agua de torre para formar la disolucion necesaria.
Cuando la disolucion ya se habia formado se subia a la instalacion desde el deposito por
diferencia de presion, puesto que la presion en el equipo era mucho menor que la
atmosférica, mientras que en el deposito era bastante superior, la de saturacion. Cuando
esta diferencia de presion no fue suficiente para subir la disolucion se introdujo vapor de
amoniaco para impulsar la disolucion. Este depodsito también es utilizado para

almacenar la disolucion cuando la maquina no esta operativa.
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Capitulo 5

Evaluacion experimental de un compresor
termoquimico

La instalacion experimental corresponde basicamente a un compresor termoquimico
de una maquina de absorcion de simple efecto. Cada uno de sus componentes
principales, recuperador de calor, generador y absorbedor, va a ser analizado por
separado. Ademds se va a analizar la instalacion desde un punto de vista global, es
decir, como compresor termoquimico de un ciclo de simple efecto o un ciclo de
absorcion potenciado con compresion mecanica de baja. Esto ultimo se realiza sin
concurso de compresor alguno; antes bien, aumentando la presion en el absorbedor con
las valvulas correspondientes. Para poder analizar la operacion del compresor
termoquimico ha sido necesario utilizar un modelo sencillo del ciclo para obtener las
concentraciones necesarias en el llenado de la instalacion y para que su comportamiento
correspondiera con el de un ciclo de absorcion potenciado con compresion mecanica de
baja presion a diferentes temperaturas de generacion. También se ha realizado un
modelo de todo el conjunto en el que se incluyen los fluidos externos de intercambio de
calor para comprobar si sus resultados son capaces de predecir los resultados

experimentales.
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5.1. Modelo termodinamico de la instalacion

Se han realizado dos modelos de la méquina de absorcion. El primero se ha utilizado
para determinar las concentraciones de disoluciéon necesarias en el interior de la
instalacion para operar como compresor termoquimico de los ciclos hibridos, modelo
valido para el llenado de la instalacion, apartado 5.1.1. El segundo se ha realizado de
manera similar al del Capitulo 3, apartado 3.4, pero adaptado a la instalacion

experimental, modelo de maquina completa, apartado 5.1.2.

5.1.1 Modelo termodindmico para el llenado de lain  stalacidn

Este modelo estd basado en los balances de masa y energia en cada uno de los
elementos presentes en la instalacion: generador, subenfriador, absorbedor, recuperador
de calor, enfriador de vapor, bomba de disolucion y valvula de disolucion como se
muestra en la Figura 5.1. Las ecuaciones son las mismas que las propuestas en el
Capitulo 3, apartado 3.4., pero seleccionando Unicamente el compresor termoquimico y
sin tener en cuenta los fluidos externos. Ademas se modela, a diferencia del Capitulo 3,
un absorbedor adiabatico con subenfriador a la entrada del absorbedor. Con este modelo
se han determinado las concentraciones de disolucion necesarias en la instalacion para
poder operar a temperaturas de generacion entre 55 °C y110 °C. Ademas en cada rango
de temperaturas tanto la presion de alta como la de baja tenian que tener unos valores
adecuados, aquellas que tendria una bomba de calor operada con amoniaco. Para ello,
en primer lugar se impuso como limite inferior de presion a la salida del generador la
presion de 11 bar', es decir, una temperatura de condensacion de 28 °C. En segundo
lugar, se impuso como presion minima en el absorbedor una presion de 4,29 bar que, en
caso de no haber compresor, en la linea de baja presion corresponderia a una
temperatura de evaporacion de 0 °C.

Para obtener los resultados con este modelo ha sido necesario imponer la

temperatura de salida de la disolucién del generador, la temperatura de la disolucion a la

! Aunque no es una unidad del sistema internacional, es de uso comun y tiene un orden de magnitud
5
adecuado al uso en este documento, 1 bar =10~ Pa.
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salida del intercambiador de calor del absorbedor, la presion del absorbedor y el caudal
de disolucion bombeado por la bomba de disolucion. Todas las variables anteriormente
comentadas son aquellas que se pueden controlar en la instalacion experimental. Es
necesario afadir una variable mas para resolver el sistema de ecuaciones, siendo la
presion del generador. Por lo tanto, mediante el modelo se obtiene una concentracion de
la disolucion de entrada al generador para los valores de los parametros expuestos
anteriormente. Para ese valor de concentracion se estudia qué presiones del generador se
obtendrian para temperaturas 5-10 °C mayores y 5-10 °C menores para cada presion
tipica del absorbedor de un ciclo de simple efecto o de absorciéon potenciado con
compresion de baja, simple efecto (P, = 4,29 bar), ciclo hibrido con pr = 1,4 (P, = 6,01
bar), ciclo hibrido con pr = 1,8 (P, = 7,73 bar), ciclo hibrido con pr = 2,2 (P, = 9,45
bar). Una vez comprobados numéricamente los resultados, se obtiene que, con 4
concentraciones de solucion, es posible ensayar un rango de temperaturas del fluido
interno entre 55 y 110 °C para el funcionamiento al variar presiones de absorcion. Los
resultados que se simularon y las concentraciones propuestas se encuentran en la Tabla
5.1 ylaTabla5.2.
P i Tei
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Figura 5.1 Esquema de la instalacion experimental.

5.1.2 Modelo de la maquina completa

Este modelo estd basado, como en el apartado anterior, en las ecuaciones del

compresor termoquimico del Capitulo 3, apartado 3.4. En la Figura 5.2 se representa el
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esquema de la maquina completa, cuyo compresor termoquimico es idéntico al de la
instalacion experimental. Se tienen en cuenta los fluidos externos y los
intercambiadores de calor a diferencia del modelo del apartado anterior. El area de
transferencia de calor de cada intercambiador de la simulacion es el de cada uno de los

intercambiadores de calor de la instalacion real, expuestos en el Capitulo 4.
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Figura 5.2 Esquema del ciclo de absorcion potenciado con compresion mecéanica de baja con el
mismo compresor termoquimico que la instalacion experimental.

En este modelo se ha tenido en cuenta el factor de aproximaciéon al equilibrio
adiabatico que se define a continuacion. Con este factor se determina el grado de
saturacion de la disolucion en el absorbedor adiabatico y ha sido usado por varios
autores, Ryan (1994 y 1995) y Zacarias (2009) entre otros, para el andlisis de resultados

experimentales.

En este modelo, el factor de aproximacion al equilibrio adiabatico (F,,) es una de las

variables de entrada en la simulacion. Este factor se define como:

X:—X
Lt i S (5.1)
Xeq,ad _XS

Xeq.aa S€ Obtiene gracias al balance de energia y masa en el absorbedor adiabatico
suponiendo equilibrio a la salida del absorbedor:

P P, (5.2)

eq,ad =
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Peq,ad = P(Xeq,ad > Teq,ad) (53)

El balance de energia en el absorbedor en caso de haber llegado al equilibrio

adiabatico es:

m8 l]llo + mr,eq |1140 = (mS + mr,eq ) heq,ad (54)

heq,ad = h(Xeq’adaTvgq’ad) (55)

El balance de masa de refrigerante en el absorbedor, en caso de haber llegado al

equilibrio adiabético, se formula de la siguiente manera:

m8 DYS + mr,eq = (m8 +m ) Dqu,ad (56)

r.eq
Con el valor de X, . € imponiendo un valor de F,, se realiza de nuevo el balance de

energia y de masa en el absorbedor, por lo tanto no asumiendo equilibrio a la salida del

absorbedor:
titg Uy + i, Chy, = (g + i, ) hs (5.7)
hs = h(X5,T5) (5.8)

El balance de masa de refrigerante en el absorbedor, en caso de no haber alcanzado
equilibrio adiabético, se puede formular como:

mg [Xg +m, =mg LK (5.9)

El resto de balances de energia y masa son los mismos que los expuestos en el
modelo del Capitulo 3. Los valores de entrada se expondran en el apartado 5.3.6 de este

capitulo, donde se comparan los resultados experimentales con la simulacion.
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5.2. Procedimiento experimental

Todos los ensayos fueron realizados en estado estacionario, mantenido durante un
periodo de medicion de 5 minutos. Los ensayos del compresor termoquimico se han
llevado a cabo con dos modelos de intercambiadores de calor de placas como
recuperador de calor, ALFA LAVAL AN27 y ALFA LAVAL ANS52. Esto fue debido a
que el modelo AN27, que se encontraba en la instalacion inicialmente, dio lugar a una
baja eficiencia que mermaba el rendimiento de la instalacion; por lo tanto, se aumento el
tamafio del intercambiador de calor para aumentar su eficiencia, modelo ANS52. El
listado de los puntos experimentales que se han obtenido para el caso en el que el

recuperador era el modelo ALFALAVAL AN27, se muestran en la Tabla 5.1.

Tabla 5.1 Ensayos propuestos con el modelo de recuperador de calor ALFA LAVAL AN 27.

Concentracion en  Temperaturas Presion absorbedor Caudal de
amoniaco de la salida generador Pa (bar) disolucion
disolucion X5 Ts (°C) m (Kg/min)

0,45 90-95-100-105 4,29-6,01-7,73-9,45 3,5

0,5 70-75-80-85 4,29-6,01-7,73-9,45 3,5

0,55 65-70-75 6,01-7,73-9,45 3,5

De todos los ensayos posibles en el listado, en algunos no se pudo medir debido a
limitaciones superiores e inferiores de presion en el generador. A altas concentraciones,
es decir, bajas temperaturas de entrada al generador, los ensayos a P, = 4,29 bar no se
pudieron llevar a cabo, como se muestra con la maxima concentracion en la tabla. En
total fueron medidos 31 puntos experimentales de los 41 propuestos.

En la Tabla 5.2 se exponen los ensayos que se pretendian llevar a cabo con la

instalacion con el recuperador de calor modelo ALFA LAVAL ANS2.
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Tabla 5.2 Ensayos propuestos con el modelo de recuperador de calor ALFA LAVAL AN52.

Concentracion en  Temperaturas Presion absorbedor Caudal de
amoniaco de la salida generador Pa (bar) disolucion
disolucion X5 T8 (°C) i (kg/min)
0,45 90-95-100-105 4,29-6,01-7,73-9,45 3,5
0,5 70-75-80-85 4,29-6,01-7,73-9,45 3,5
0,55 65-70-75 6,01-7,73-9,45 3,5
0,59 55-60-65 7,73-9,45 3,5

Como se coment6 para el otro modelo de recuperador de calor, no todos los ensayos
propuestos se pudieron llevar a cabo por las limitaciones anteriormente comentadas.

Finalmente se han llevado a cabo 35 ensayos de los 47 propuestos.
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5.3. Andlisis de los resultados experimentales

Los resultados van a ser analizados separadamente para cada uno de los
componentes (recuperador de calor, generador y absorbedor) en la primera parte de este
apartado. A continuacion se analizara el comportamiento del compresor termoquimico y
se compararan los resultados experimentales con los obtenidos mediante modelo del

apartado 5.1.2.

5.3.1. Comportamiento estable de las mediciones

En este apartado se muestra la estabilidad de los datos obtenidos experimentalmente.
Para ello se ha seleccionado una de las 66 mediciones, cuya duracion es de 5 minutos.
Dentro de esos 5 minutos los valores fueron tomados cada 8 s. Mediante graficas se va a
analizar la estabilidad de todas las variables termodindmicas utilizadas para los
posteriores estudios, a modo de ejemplo.

En la Figura 5.3 se muestra el valor de las temperaturas de entrada (77 y Tg;) y
salida (Ts y Tg,) al generador y entrada (75 y Ts) y salida (77 y Ty) del recuperador de
calor durante los 5 minutos de medicion del punto a una concentracién en amoniaco de
la disolucion de 0,48; a una temperatura de generacion de 75 °C y a una presion del
absorbedor de 6,01 bar. En esta figura también se muestran las desviaciones estandar o
de cada una de ellas.

En la Figura 5.4 se muestra la variacion de los caudales masicos de disolucion .,
de refrigerante m, y de agua caliente m,, , ademas de la presion del generador P, para

el mismo punto de medida.
Por ultimo, en la Figura 5.5 se muestra la variacion de las temperaturas de entrada,
disolucion Ty y vapor de amoniaco 7, temperatura de salida del absorbedor 7’5 y las

presiones de absorcion P, y de inyeccion P, para el mismo punto.
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Figura 5.5 Temperaturas de entrada y salida del absorbedor y presiones de absorcion e inyeccion para el
punto: X;=0,48, Ty =75°Cy P,= 6,01 bar, para el periodo de 5 minutos de medida. ¢ esta expresada en
las unidades de la variable.

Como se puede apreciar, en todas las curvas hay gran estabilidad de los puntos
medidos, encontrandose valores de la deriva u oscilacion muy pequenos; por lo tanto, en

todas las mediciones se puede concluir que se ha trabajado en estado estacionario.

5.3.2. Propiedades termodinamicas de la disolucion y el amoniaco

Tanto para el modelo como para el andlisis de los resultados experimentales se han
utilizado las correlaciones de las propiedades termodinamicas de la disolucion nitrato de
litio-amoniaco de Libotean et al. (2007) y Libotean (2008). Esto se debe a que el grado
de ajuste de los datos experimentales fue mayor con estas correlaciones que con las
propuestas por Infante Ferreira (1984).

Mientras para las propiedades del amoniaco se han usado los datos proporcionados

por el Software EES®™ de Klein et al. (1999).
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5.3.3. Recuperador de calor

En este apartado se analizan los resultados de transferencia de calor de los dos
intercambiadores de calor de placas que fueron utilizados como recuperadores de calor
en la instalacion experimental. Para ello primero se expone el método de obtencion de
las correlaciones para caracterizar térmicamente ambos elementos. Por ultimo se

exponen las correlaciones de transferencia de calor de cada uno de los intercambiadores.

5.3.3.1. Caracterizacion térmica de flujo monofasico
El coeficiente global de transferencia de calor se obtiene experimentalmente a través

de:

= TP IAT. D’QmTlm (5.10)
donde A4 es el area de transferencia de calor del intercambiador. F' es el factor de
correccion de la diferencia de temperaturas logaritmica media A7}, debido a que las
placas externas solo transfieren calor en una de sus caras. Este factor viene determinado

por los célculos propuestos por Shah y Kandlikar (1986). La potencia intercambiada a

ambos lados viene determinada por:
O =i, (hoy=h.p)=miny (hy,=hy,) (5.11)

La diferencia de temperaturas logaritmica media para flujo en contracorriente se

define como:

AT, = (e =770 ) (70 =) (5.12)
. (7.i=T7.0)
(7.0-17,)

En las ecuaciones anteriores se definen los subindices como: ¢ para el fluido caliente
fel fluido frio y los subindices i como entrada y o salida.

El coeficiente global de transferencia de calor puede ser definido mediante las
resistencias térmicas a ambos lados del intercambiador:

i:i+L+i+Rc+Rf (5.13)
U h, hf kp :

donde 4. y hy son los coeficientes de transferencia de calor por conveccion del lado

caliente y frio respectivamente. R. y Ry son las resistencias térmicas por ensuciamiento.

En este trabajo se van a suponer despreciables frente al resto de términos, puesto que los
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elementos son nuevos y se trabaja en un circuito cerrado y sin corrosion u oxidacion
manifiesta. Por ultimo, aparece el término de resistencia térmica debido a la placa en la
que e es el espesor de la placa y &, es la conductividad térmica de la placa.

Los coeficientes de transferencia de calor por conveccion se obtienen gracias a
correlaciones de transferencia de calor que dependen de las propiedades térmicas y
dindmicas del fluido. Estas correlaciones, por los estudios tedricos de indole bésica

desarrollados y por la experiencia acumulada se asume que son de la siguiente forma:

d
Nu = s =cueeau>r”[E£J (5.14)
k H,

siendo Nu el nimero adimensional de Nusselt que define la transferencia de calor

convectiva. Se definen los nimeros adimensionales de Reynolds (Re) y Prandtl (Pr)

comao:
Ro= WP, (5.15)
U
pr =%Ep (5.16)

Dy, es el diametro hidraulico y & la conductividad térmica del fluido. Los nimeros
adimensionales de Reynolds y de Prandtl: Re y Pr, sirven para correlacionar la
transferencia de calor asumiéndolos variables independientes, necesitando una

correccion de viscosidad proporcionada por la relacion de la viscosidad | del fluido y
la viscosidad del fluido en la pared H,, evaluada a la temperatura de ésta. Las

constantes C, a, b y d se obtienen empiricamente y son los valores que se pretende
obtener en este capitulo para cada intercambiador. Para el caso que nos ocupa, los

valores de estas constantes suelen estar dentro del rango que a continuacion se expone,

segiin Marriot (1971):
C=0,15-0,40
a=0,65-0,85

b=0,3-0,45, (usualmente 0,333)
d=0,05-0,20
Para ajustar estos niimeros a los resultados experimentales se va a utilizar el método
de Wilson modificado, propuesto originalmente por Wilson (1915). Este método ha sido

utilizado por gran cantidad de autores y expuesto con claridad en el trabajo de Zacarias

(2009).
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La primera suposicion de este método es que tanto a, b como d son similares a
ambos lados del intercambiador, debido ello a que ambos fluidos tienen practicamente
las mismas propiedades térmicas y dinamicas.

La segunda suposicion es que los valores de b = 0,33 y d = 0,14 se toman como
valores constantes, como en el trabajo de Zacarias (2009), debido ello al buen ajuste de
los resultados experimentales mediante la utilizacion de esas constantes. Es un calculo
iterativo en el que a partir de una primera suposicion de la constante a encuentra los
valores de C. y Cren una primera ecuacion y a partir de esos valores se calcula de nuevo
a mediante una segunda ecuacion. Este calculo se repite hasta que ambos valores de a
sean similares.

La primera ecuacion se obtiene sustituyendo los valores de /. y Ay en la ecuacion

(5.13) mediante los valores despejados de la ecuacion (5.14).

0,14
0,14 Re:PVCO’”kC ('UCJ
(i _t ﬂRefPrco’” (_'Uf -1 + 1 Hew o (5.17)
U kp D, M., c. C, - K,
Re\ . Pr; "k, | ——
'uf,p

En esta primera ecuacion, tanto la pendiente como el originen de ordenadas son la
inversa de las constantes Cyy C,. respectivamente; por lo tanto, suponiendo un primer
valor de la constante a y usando los datos experimentales, se calculan los valores de C,
y G

La segunda ecuacion proviene de la manipulacion de la ecuacion anterior (5.17).

-1

In

0,14
- D, ! Pr}mﬂ[il =aln(Re,)+In(C,) (5.18)
P

kS
k I,

1
U 0,14 < p
P b 1/3 Hy h

kfRefPrf Cf [J

'uf.p
El origen de ordenadas de esta ecuacion resulta ser a. Si este valor de a es diferente
al inicial de la iteracion entonces se utiliza este valor para seguir iterando,
introduciéndolo de nuevo en la ecuacion (5.17).
Las hipotesis de calculo que se han tenido en cuenta para el calculo de las
correlaciones son:
- El coeficiente global de transferencia de calor es constante a lo largo del

intercambiador de calor.
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- La temperatura y el flujo masico son constantes a lo largo del ancho del
intercambiador.

- El calor no se conduce en direccion del flujo, ni por el fluido ni por las paredes del
intercambiador.

- El fluyjo se distribuye uniformemente a través de todos los canales del
intercambiador.

- Las propiedades del fluido son evaluadas a la temperatura intermedia entre la
entrada y la salida.

-Las perdidas de calor al exterior son despreciables.

5.3.3.2. Caracterizacion térmica del recuperador de calor modelo AN 27

En este apartado se lleva a cabo la caracterizacion térmica de este intercambiador de
placas mediante los resultados experimentales. Ya fue llevada a cabo con agua como
fluido interno en la misma instalacion por Lopez (2009). En este trabajo se encontraron
errores maximos de calor entre le lado frio y caliente del 6% y de media un 3,1%
demostrando que se pueden despreciar las pérdidas de calor al ambiente. Se comparara
la correlacion obtenida con la propuesta por ese trabajo. Las caracteristicas geométricas
de este intercambiador se han expuesto en el Capitulo 4, apartado 4.2.2.1.

El lenguaje de ordenador utilizado para resolver la iteracion es el programa
MathCad®. El método de Wilson no convergio al introducir los valores experimentales.
Esto puede deberse a que los caudales y propiedades termodinamicas de los fluidos a
ambos lados del intercambiador son muy similares y esto produce una indeterminacion
a la hora de resolverlo mediante MathCad®. Una de las soluciones es imponer que los
valores de las constantes C. y Crsean iguales. Se intent6 resolver este caso particular
mediante el método de Wilson, pero no se obtuvo convergencia. Por ultimo, se logréd
resolver con los valores de las constantes C. y Cy y mediante un ajuste por minimos
cuadrados, obteniéndose los valores de las constantes a y C = C. = Cr. En el trabajo
realizado por Loépez los resultados también se tuvieron que obtener a partir de este
ajuste, ya que el método de Wilson no convergio.

La correlacion obtenida a partir de los 31 puntos experimentales es la siguiente:

. 0,14
! 70 < Re <185
Nu, = Nu, =0,144[Re"2 (P31 ¢ (5.19)
w | 19.6<Pr<2036
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En la Figura 5.6 se representan los datos experimentales del coeficiente global de
transferencia de calor, calculados mediante la correlacién propuesta en este trabajo
(5.19) en funcion de los calculados experimentalmente mediante la ecuacion (5.10).
Como puede observarse, practicamente todos los datos estdn dentro del 5 % de error.
Por lo tanto, se demuestra que la correlaciéon propuesta en este trabajo sigue
favorablemente los resultados experimentales. La desviacién estandar de los datos

experimentales respecto de la correlacion es de 6 = 35,06 W m> K.
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Figura 5.6 Coeficiente global de transferencia de calor calculado U,....4, CON la correlacion de este
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(5.10) Intercambiador modelo AN 27.

En la Figura 5.7 se muestra la comparacion de los resultados de la correlacion con la
propuesta en el estudio llevado a cabo por Lopez (2009) con agua, cuya correlacion se

muestra a continuacion:

1
Nu, = Nu, =0,397 Re"°[Pr3 160 < Re <1.600 ; 2,3< Pr<5,9 (5.20)
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En la Figura 5.7 se puede observar que los valores del coeficiente global de
transferencia de calor obtenido con ambas correlaciones estdn dentro del 15 % de error.
Se puede observar también que, para los coeficientes mas bajos, los valores parecen
alejarse. Aun asi el 15 % de error es un valor aceptable en este &mbito, indicando que la
correlacion obtenida con un fluido diferente para un mismo intercambiador puede llegar
a ser valida para otro fluido aunque los rangos de Pr y Re no sean exactamente los

mismos, al menos para los rangos abordados en este trabajo.

5.3.3.2.1. Analisis de incertidumbre

Se ha llevado a cabo un andlisis de la incertidumbre de las mediciones de los
resultados obtenidos para la caracterizacion térmica del recuperador de placas. Este
calculo se ha realizado basado en lo recomendado por el NIST (de sus siglas en inglés,

Nacional Institue of Standars and Technology):

(5.21)

siendo U la incertidumbre de la variable.
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Este método de célculo va a ser utilizado en todo este trabajo para el calculo de
todas las incertidumbres de las variables determinadas mediante los datos
experimentales, dada su equivalente naturaleza a estos efectos; esto es, estadistica
Gaussiana.

En la Tabla 5.3 se exponen los valores de la incertidumbre de las variables utilizadas

en la caracterizacion del recuperador de calor.

Tabla 5.3 Estimacion de las incertidumbres de las variables calculadas para recuperador de calor AN27.

Variable Incertidumbre
Reynolds lado frio, Rer +0,73 %
Prandtl lado frio, Pry +0,6 %
Reynolds lado caliente, Re, +1,14 %
Prandtl lado caliente, Pr, + 0,897 %
Coeficiente global de transferencia de calor +16,6 %

experimental, Uexperimental

5.3.3.3. Caracterizacion térmica del recuperador de calor modelo AN 52

En este apartado se va a caracterizar experimentalmente el recuperador de calor de
placas ALFA LAVAL® modelo AN52. A diferencia del modelo AN27 no se han
encontrado trabajos anteriores en los que se haya caracterizado térmicamente este
modelo de intercambiador. Las caracteristicas geométricas de este intercambiador se
han expuesto en el Capitulo 4, apartado 4.2.2.2.

Como en el apartado anterior, se intentd encontrar la correlacion con el método de
Wilson pero no hubo convergencia. Por lo tanto, se supuso igualmente que la constante
C. y Crde ambos fluidos fuera la misma. Se determinaron los valores de las constantes
ay C= C.= Crpor ajuste mediante minimos cuadrados.

La correlacion obtenida a partir de los 35 puntos resulto ser la siguiente:

1
Nu, = Nu, =0,555 [(Re>%2[Pr3

0,14
u 11,8 <Re<41,2
= (5.22)

H, 9,6<Pr<24,5

En la Figura 5.8 se representan los datos experimentales del coeficiente global de
transferencia de calor, calculados experimentalmente mediante ecuacién (5.10) en

funcion de los datos calculados mediante la correlacion propuesta en este trabajo (5.22).
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En este caso se observa como hay varios datos que se alejan mas de un 100% de la
correlacion obtenida. Por lo tanto se puede concluir que esta correlacion no ajusta bien

los datos experimentales.
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Figura 5.8 Coeficiente global de transferencia de calor experimental U,eimena €N fUncion del
coeficiente global de transferencia de calor calculado U.....4, mediante correlacion.
Intercambiador modelo AN52.

Debido a no haber podido obtener una baja dispersion alrededor de la correlacion
mediante los datos experimentales se va a hacer un estudio de estos datos. Uno consiste
en analizar el error entre el calor a ambos lados del intercambiador. Se comprobd cuéles
son las diferencias de ese error con respecto al modelo AN27, para el cual los datos se

correlacionaban bien. Este error se define como:

‘Qrc,c - rc,f‘

Error,. = 100 (5.23)

re,c
donde los subindices ¢ y f indican lado caliente y lado frio respectivamente. Los
resultados del calculo del error se muestran en la Figura 5.9. En esta misma figura
puede apreciarse como los valores del modelo AN52 en general tienen valores del error
mas elevados que el modelo AN27. Tras una detallada inspeccion del experimento se
llegd a la hipotesis de que este fendmeno puede ser debido a la entrada de vapor de
amoniaco en el recuperador de calor, procedente de la salida del generador, que al bajar
la temperatura se reabsorbe desprendiendo calor en el recuperador, lo cual hace que se

caliente mas de lo supuesto la disolucion del lado frio antes de entrar al generador. Este
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fenémeno no se tiene en cuenta a la hora de formular las ecuaciones del cambiador de
calor, ya que se supone que todo lo que entra en el recuperador de calor es disolucién
liquida. Por tanto, en el analisis de los ensayos, el error en aquellos ensayos donde haya
habido mayor ingestion de vapor de amoniaco es mas elevado.

La eficiencia, COP, de una maquina de absorcion, en la que ocurriera este fendmeno
en su compresor termoquimico, no se veria muy disminuida, como se explica a
continuacion. Aunque una pequenia parte del vapor no se dirija al circuito de vapor, y
por lo tanto menos efecto frigorifico se pudiera producir, el calor liberado por esa
absorcion sirve para calentar mas la disolucion fria que se dirige al generador y por lo
tanto menos calor sera aportado por el generador. Evidentemente, como la eficiencia del

recuperador es menor de 1,0, hay una pequefia pérdida de COP en la maquina de

absorcion.
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Figura 5.9 Error en % del recuperador Error,. en funcion de la temperatura de entrada al recuperador
del fluido caliente Ty para los modelos de intercambiador de calor AN27 y AN52.

La Figura 5.10 muestra los valores del calor del recuperador, tanto del lado caliente
como el frio en funcion del Error,... En esa figura se puede observar como los valores
del calor intercambiado en el lado frio, calculado siempre como si fuera un flujo
monofasico sin tener en cuenta la posible absorcion, son superiores a los del lado
caliente, para Error,. superiores al 10 %. Esto apoya la hipotesis anteriormente

explicada sobre la reabsorcion de amoniaco en el recuperador da calor. Es decir que
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debido a la absorcidn, la diferencia entre el calor intercambiado a ambos lados del
intercambiador, siempre superior en el lado frio, sugiere que ha podido absorberse parte

del vapor en el lado caliente del cambiador.
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Figura 5.10 Calor intercambiado en el recuperador en el lado caliente Qrc .y frio Qn, ; €en funcion

del error en % del recuperador Error,. para el modelo de intercambiador de calor AN52. El error viene
dado por la distancia vertical entre triangulos y cuadradillos alineados por parejas verticalmente.

5.3.3.4. Comparacion de ambos modelos como recuperador de calor de un
compresor termoquimico

En este apartado se va a realizar la comparacion de los dos modelos de
intercambiadores de calor de placas. Para este analisis se van a estudiar las eficiencias
de cada uno de los intercambiadores que se han ensayado en la instalacion experimental.
El calculo de la eficiencia se ha realizado con la ecuacidn (5.24). Esta comparacion se
muestra en la Figura 5.11.

_ O
(i), (5 1,) 029
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Figura 5.11 Eficiencia experimental de ambos recuperadores € . en funcion de la temperatura de
entrada al recuperador del fluido caliente Ty para los modelos de intercambiador de calor AN27 y AN52.

La grafica muestra la diferencia de eficiencias entre ambos intercambiadores.
Debido al pequefio tamafio del intercambiador AN27 la eficiencia de intercambio era
exigua, entre 0,5 y 0,6. Mientras para el modelo ANS52 la eficiencia en todo el rango de
temperaturas esta en el rango de 0,65 a 0,8, siendo estos valores representativos de este

tipo de elemento en una maquina de absorcion de simple efecto eficiente.

5.3.4. Generador de vapor

En este apartado se comprueba la validez de la correlacion propuesta por Zacarias
(2009) para determinar el coeficiente global de transferencia de calor de flujo bifasico
en ebullicion con la disolucion nitrato de litio-amoniaco. Para ello, en primer lugar se va
a explicar como determinar el coeficiente de transferencia de calor bifasico mediante los
resultados experimentales. También se analizara coémo afecta el cambio de

concentracion en este coeficiente.

5.3.4.1. Ebullicion forzada en flujo bifasico
Para poder analizar la ebullicion forzada en el generador se ha dividido este
intercambiador en dos regiones: calentamiento subenfriado (si lo hubiera) y ebullicion.

La primera region es aquella hasta que se llega a la temperatura de saturacion. La
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segunda es aquella donde existe flujo bifasico, empezando cuando la temperatura media
del fluido es la de saturacion y llegando hasta la salida del generador. Estas dos regiones

se muestran en la Figura 5.12, que representa dos canales adyacentes del generador de

calor.
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Figura 5.12 Esquema de dos canales adyacentes del generador y las divisiones en regiones de
calentamiento subenfriado y ebullicion.

En esencia se asumira que la ebullicion comienza a una distancia de la entrada, dada
por la condicién de saturacion, asumiendo que el reparto en el cambiador es bueno. Esta
hipotesis no ha podido comprobarse al no ser posible un acceso al interior de este tipo
de cambiadores.

Para poder dividir el generador en regiones hay que calcular en primer lugar la
temperatura de saturacion, que sera en este trabajo la temperatura de inicio de ebullicion
(T.5). Esta se calcula mediante la presion obtenida experimentalmente a la salida del
generador, despreciando la pérdida de carga a través de €l en flujo bifasico, pues como
se demostro en el trabajo de Zacarias (2009) en ningun caso superd los 0,01 bar,
midiendo presiones del generador entre 11 y 17 bar. Las pérdidas de carga son muy

pequeiias debido a que el generador tiene un gran area de paso, es decir, muchas placas
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para el caudal que se ha ensayado. Ademas de la presion, también es necesaria la
concentracion de la disolucion a la entrada del generador para el calculo de la

temperatura de ebullicion:
r,=T(P,X,) (5.25)

Con esta temperatura se calcula el area utilizada para esta zona de calentamiento
subenfriado. Para ello el primer paso es calcular el calor intercambiado en esa region

mediante un balance de energia:

Qg,cal = mS (heb - h7) = mg (heb - hgo) (526)
El area de transferencia para el calentamiento monofasico dentro del generador se
calcula con las mismas hipotesis realizadas en el apartado 5.3.3.1:

Qg cal

A cal =
&<l " FU, DDTlm

(5.27)

g,cal

En la que la diferencia de temperatura logaritmica media de la region de
subenfriamiento se calcula de la siguiente manera:
T~ T) (T~ T3)
g,cal —
In (T geb _Teb)

(Tgv _T7)

Mientras, el coeficiente global de transferencia de calor se calcula mediante los

ATlm

(5.28)

coeficientes de transferencia de calor por conveccién a ambos lados del intercambiador

usado como generador, modelo AN 72 y la resistencia de la placa:

_ 1
Ug,cal - 1 1 e
+ +—

hc,cal hf,cal kp

(5.29)

La correlacion utilizada para obtener los coeficientes de transferencia de calor por
conveccion en flujo monofasico fue determinada por Zacarias et al. (2007), y mejorada
inicialmente por Ventas ef al. (2008) y por Zacarias (2009) posteriormente. Para realizar
esta caracterizacion se comprobo que el error entre el calor del lado caliente y el frio
eran de media un 2% y de méaximo un 5%, demostrando que los intercambiadores
estaban bien aislados y se podia asumir despreciable la pérdida de calor hacia el

exterior:

1 0,14
Nu, =0,172 Re"™ Py’ (“—J 21<Re<417 52<Pr<137 (5.30)
uc,p
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1 0,14
Amf=arnR£”?mJ{EL} 71<Re<416 2<Pr<38 (5.31)
l'ljlp

siendo Y,y M, 1laviscosidad del fluido a la temperatura de la pared en el lado caliente

y frio del intercambiador. Dichas viscosidades son evaluadas a la temperatura de la

pared, cuyo valor viene determinado:

_ Tmedia,c + T;nedia,f
T, = 5 : (5.32)
: Tow*T,, ,
siendo T, === £ la temperatura media a lo largo de los canales del lado

. T +T :
calientey 7, , = 7Td’ la temperatura media a lo largo de los canales del lado frio.

Una vez calculada el area de transferencia de calor en flujo monofésico se puede
calcular el area de transferencia utilizado para la ebullicion:

A, =44

g.cal (533)
Una vez conocida el area de transferencia de calor en la region de ebullicion se
puede calcular el coeficiente de transferencia de calor mediante balance de energia en la

region de ebullicion:
Qg,eb = mShS + mrhl - I’i15/’l7 = mg (hgi - hgeb) (534)
El coeficiente global de transferencia de calor en la region de ebullicion se obtiene:

Qg ,eb

g.eb = FAg,gbATlmg,eb (5.35)
ATlmg,eb - (Tgi _Té()T_ (fg;b)_ Teb) (536)
In el T8
(Tgeb _Teb)

Por ultimo, a partir de todos los resultados anteriores, el coeficiente de transferencia
de calor por conveccion de ebullicion se calcula mediante:

1
hpep =17 (5.37)
—+ +—
hew Ugw k

c,eb g.eb P
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5.3.4.2. Efecto de la concentracion en el coeficiente de transferencia de calor en
ebullicion

En este apartado se estudia el efecto que el cambio de la concentracion de la
disolucion tiene en el coeficiente de transferencia de calor por ebullicion. Para ello se
muestra en la Figura 5.13 la variacion del coeficiente de transferencia de calor en
funcion del flujo masico por unidad de area de transferencia, que se define de la
siguiente manera:

Qg,eb
A

g.eb

(5.38)

En esta figura se observa como con el aumento de la concentraciéon en amoniaco

para un mismo §, Aep experimental ti€ne tendencia a aumentar. Esto corrobora los resultados

expuestos por Wadekar et al. (1997), basado en los datos de Najibi e al. (1996). En este
trabajo se comenta que el aumento en concentracion en sal, en su caso NaCl con agua,
suponia una disminucion del coeficiente de transferencia de calor por ebullicion, para
un mismo flujo de calor por unidad de area de transferencia.

También se observa en esta figura como al aumentar ¢ la disminucion del

coeficiente con el aumento de la concentracion en sal es alin mas notorio, coincidiendo
también con los resultados de Najibi et al. (1996). Segun este trabajo, esto se atribuye a
la variacion de las propiedades fisicas de la disolucion y cambios en el mecanismo de
formacion de burbujas con el aumento de la concentracion en sal. En Wadekar (1997) se
explica la razon por la que disminuye el coeficiente de transferencia de calor por
ebullicion de una mezcla respecto a la sustancia pura que forma la mezcla. Este
razonamiento se explica a continuacion. La pérdida del elemento mas volatil en la
interfaz de contacto entre liquido y vapor hace aumentar la concentracion de sal en esta

interfaz, lo que supone un aumento de la temperatura de ebullicion en esta superficie.
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Figura 5.13 Coeficiente de transferencia de calor por ebullicién experimental Aep experimental €N funcion del

flujo de calor por unidad de area de transferencia q .

5.3.4.3. Comprobacion de la correlacion de Zacarias (2009)

La correlacion propuesta fue determinada por ese autor para una Unica

concentracion, Xs

continuacion:

Nu,, =54,7200° Fr** Pr'® B Ja™ "

= 0,45, de la disolucion nitrato de litio-amoniaco y se muestra a

(5.39)

Definiéndose los nimeros adimensionales de la correlaciéon como sigue, a la vez

mostrando los limites de validez propuestos en ese trabajo:

!

Numero de Boiling: Bo = _9 ; 1,100 <Bo<3,1007" (5.40)
Iy Iv
4 — Gl ? =3 -3
Numero de Froude: Fr=——— , 2,3400" < Fr <6,100 (5.41)
o gD,
AT,
Numero de Jacob: Ja = Cp AL LD ; 1,9<Ja<9,7 (5.42)
hlv wv
Definiéndose: AT, =T, =T, .
Numero de Prandtl: Pr = H1Cp, c 142<Pr<20,4 (5.43)

l

Como ya se ha comentado anteriormente en este trabajo, se han ensayado cuatro

concentraciones de la disolucion, una de ellas muy proxima a la ensayada por Zacarias
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(2009). La comparacion del coeficiente de transferencia de calor por conveccion
calculado mediante la correlacion de Zacarias con sus datos experimentales y los de este
trabajo en funcion del coeficiente de transferencia de calor experimental se expone en la
Figura 5.14. En esta figura se muestran los ensayos de este trabajo desglosados en
concentraciones. Se observa que a mayores concentraciones en amoniaco, mas se aleja
la prediccion mediante la correlacion propuesta por Zacarias respecto del coeficiente

obtenido experimentalmente.
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Figura 5.14 Coeficiente de transferencia de calor por conveccion calculada ., cueuaaa €ON la correlacion de
Zacarias (2009) en funcién de coeficiente de transferencia de calor experimental A, cverimenta-

Se ha corregido esta correlacion afiadiendo una correccion en concentracion de
amoniaco a la entrada del generador (Xs), cuyo resultado se muestra a continuacion:

Nu,, =3,81300° Fr** Pr'°Bo"" Ja """ X >° (5.44)

2,36007° <Fr<19007 , 87<Pr<204

1,2<Ja<9,7 ; 7,8007° <Bo<4,8007"

En la Figura 5.15 se muestra el coeficiente de transferencia de calor por conveccion
de flujo bifasico calculado mediante esta correlacion con los datos de Zacarias y los de
este trabajo, en funcion del coeficiente encontrado experimentalmente. Como se puede

observar con esta correccidon el 95,7% de los valores estan dentro del 15 % de error

respecto a los valores experimentales.
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Figura 5.15 Coeficiente de transferencia de calor por conveccion calculado 4,4, CON la correlacion
propuesta en este trabajo, en funcion de coeficiente de transferencia de calor experimental A, imentar-

5.3.4.4. Analisis de incertidumbre

En la Tabla 5.4 se exponen las incertidumbres de las variables determinadas

experimentalmente:

Tabla 5.4 Estimacion de las incertidumbres de las variables calculadas para el estudio del generador.

Variable Incertidumbre
Calor generador lado ftio, Qg’eb +10,3 %
Coeficiente de transferencia de calor ebullicion
+49,6%
forzada, iz
Coeficiente de transferencia de calor lado caliente,
+0,33%
hc,eb
Area de transferencia de calor en ebullicion, Agep +5,34%
Coeficiente global de transferencia de calor de
. ) +0,26%
calentamiento subenfriado, Ug cu
Coeficiente global de transferencia de calor de
+43,6%

ebullicion, Uy ey
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5.3.5. Absorbedor adiabatico

En este apartado se analiza el comportamiento del absorbedor adiabatico formado
por atomizadores de tipo niebla, cuyas especificaciones se encuentran en el Capitulo 4,
a la altura de 205 mm del fondo del absorbedor. Uno de los propdsitos de este trabajo es
analizar su funcionamiento en un ciclo de absorcion potenciado con compresion
mecénica de baja presion. Para ello se va a estudiar el comportamiento del absorbedor a

diferentes presiones y también a diferentes concentraciones de la disolucion.

5.3.5.1. Estudio preliminar de la absorcion adiabatica

Los dos pardmetros mas usados para evaluar la eficiencia y el comportamiento de
absorbedores adiabaticos son el coeficiente de transferencia de masa 4, y el factor de
aproximacion al equilibrio F,;. En este trabajo se analizaran estos dos pardmetros
calculados mediante los resultados experimentales.

El coeficiente de transferencia de masa se define igual que en los trabajos de Kim et
al. (1995) y Miller y Keyhani (2001) para absorbedores de pelicula y como Arzoz et al.
(2005) y Palacios et al. (2009a y 2009b) para absorbedores adiabaticos. Este coeficiente
se define como:

B = _ 6 (5.45)
1010 lem

donde G, es el flujo mésico por unidad de area de transferencia de masa:

G, = N (5.46)

El area de transferencia de atomizado deberia ser la de contacto liquido-vapor,
siendo para el caso estudiado en este trabajo de dificil determinacion. Requeriria la
medicion del diametro y densidad de todas las particulas, ademés de la superficie de
contacto de la zona ligamentosa donde se produce la rotura del chorro (longitud intacta).

En este trabajo no ha sido posible realizar mediciones del tamafio de gota, pues el
acceso Optico lo impide, por el mojado de las mirillas. Ademads, el mojado de las
paredes existe y contribuira a la absorcion en una magnitud residual, pero desconocida,

con lo que una evaluacion precisa de los pardmetros del atomizado deberia ir

acompafiada de una evaluacion pareja del mojado de paredes.
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Por ello se ha considerado un 4rea practica, que es el area de la envoltura del
atomizado, como fue tomada por algunos autores como Summerer et al. (1996) y
Zacarias (2009). Otros autores han utilizado la superficie de contacto entre liquido y
vapor como Arzoz et al. (2005) y Palacios et al. (2009a y 2009b), pues en esos casos
era mas facilmente medible.

Por lo tanto, el area de transferencia de masa utilizado en este trabajo sera la suma
del area interna de envoltura del absorbedor Ao y €l area de las caras internas del
absorbedor A4, pues las inspecciones visuales realizadas han indicado que gran parte

de las paredes internas del absorbedor se encuentran mojadas:

A, = Aoty + Aciras =0.913m” (5.47)

A efectos del coeficiente de transferencia de masa, la diferencia logaritmica media
de concentracion puede determinarse de varias maneras segun como lo muestra
Venegas et al. (2005). En este trabajo se va a estudiar el proceso de igual manera que el

trabajo de Zacarias (2009), por lo que se usara su misma definicion:

AX, = AY, -AX, (5.48)
(AXl j
In
AX,
siendo
AX, =X, — X, (5.49)
AX, =X, - X, (5.50)

donde Xy y X5 son las concentraciones en amoniaco a la entrada y salida del absorbedor
respectivamente. X, es la concentracion de amoniaco a la salida del absorbedor en caso
de haber llegado al equilibrio adiabatico, es decir, haber llegado a la saturacion. El
hecho de utilizar un coeficiente de transferencia de masa en el que aparece una
diferencia de concentraciones logaritmica media es por convenio.

X, se obtiene mediante los resultados experimentales, como se explica a
continuacion. En primer lugar se parte de la hipdtesis de calculo a presion constante; por
lo tanto, la concentracion y la temperatura de equilibrio se obtienen mediante las
siguientes ecuaciones:

Fyoa =F, (5.51)

Peq,ad = P(Xeq,ad ’ Teq,ad) (552)



5. Evaluacion experimental de un compresor termoquimico 151

El balance de energia en el absorbedor, en caso de haber llegado al equilibrio

adiabatico, es:

rivg Uy + 1, o Uy = ("’ls F1, o ) Heg,aa (5.53)

heq,ad = h(Xeq,ad ’ Teq,ad) (554)

El balance de masa de refrigerante en el absorbedor, en caso de haber llegado al

equilibrio adiabatico, es:

m8 DYS + mr,eq = (m8 + mr,eq ) Dqu,ad (5.55)

Con esta concentracion de equilibrio adiabatico se obtiene el factor de aproximacion
al equilibrio adiabatico (F,;) que se define como la cantidad de vapor que se ha
absorbido comparado con la que se podria haber absorbido en una sola pasada de la
disolucion por el absorbedor adiabético, llegando a la saturacién. Este sera uno de los
parametros para la evaluacion.

o = % (5.56)
eq 8
5.3.5.2. Estudio de la absorcion adiabatica con cambios de concentracion

En este apartado se muestra el comportamiento del absorbedor a través del factor de
aproximacion al equilibrio adiabatico. En la Figura 5.16 se muestra la variacion de este
parametro con el caudal de refrigerante. En ella se puede apreciar como para todos los
datos estudiados, el valor del factor de aproximacion al equilibrio es superior a 0,83. La
media de todos los ensayos realizados es ligeramente superior a 0,9. Cuando el caudal
de refrigerante aumenta, F,; disminuye para cada presion del absorbedor ensayada. En
esta figura se observa como a valores bajos de caudal de vapor, es decir, cuando menos
vapor es absorbido, es cuando se encuentran valores superiores a 1. Este valor es
imposible puesto que significaria que se ha absorbido mas del maximo. Esto puede ser
debido a errores de medida o a que en el absorbedor adiabatico se produzca una
transferencia de calor con el exterior, y por lo tanto el absorbedor ya no sea adiabatico.
En principio este segundo efecto no deberia ser muy elevado, debido a que el
absorbedor fue bien aislado para que no se produjeran estas pérdidas, como se puede ver

en el Capitulo 4 Figura 4.4.
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Figura 5.16 Factor de aproximacién al equilibrio del absorbedor adiabatico F,, en funcion del caudal
de amoniaco m,.

Para comprobar la robustez de los resultados y de la formulacion utilizada es
necesario hacer la comprobacion del balance de energia a través de absorbedor

adiabdtico y calcular el error a través de él:

|H, - H 100
Error,,, = ———— (5.57)
H@
Siendo la entalpia a la entrada (H,) y a la salida (H)
H,=mhy +mgh, (5.58)
H = mshs (5.59)

La dependencia de este error con F,; se muestra en la Figura 5.17. En ella se
observa como el error del balance de energia a través del absorbedor es siempre menor
del 12 % y el 95,5 % de los casos los errores son menores del 5 %. En principio cabria
esperar que para los valores de F,; superiores a 1, el error del balance de energia
también fuera elevado; sin embargo, esto no es asi. Por lo tanto, los valores de F,,

superiores a 1 no parecen ser debidos a un intercambio de calor con el exterior.
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Figura 5.17 Error en % de balance de energia a través del absorbedor Error,,, adiabatico en funcién
del factor de aproximacion al equilibrio 7.

Sin embargo, cuando se calcula la incertidumbre de medida, al absorberse poca
cantidad de vapor, la diferencia de temperaturas entre la entrada y la salida del
absorbedor es muy pequefia, por lo tanto la incertidumbre de medida aumenta. De hecho
resulta ser de un £10,3 %, correspondiendo con aquellos puntos donde el valor es mayor
de 1. Sin embargo, la incertidumbre de los datos para los que F,; es menor de 1 es
unicamente un 5,13%. Por lo tanto, los valores superiores a 1 son debidos a errores de
medicion, en este caso errores provenientes de la medicion de la presion, de la
concentracion (densidad) y de la temperatura.

Como se ha explicado anteriormente, la variacion de la concentracion de la
disolucion es el principal pardmetro variado durante estos ensayos en comparacion con
los realizados por Zacarias (2009) en este mismo absorbedor adiabatico. Por lo tanto, se
pretende observar como varia la eficiencia de la absorcion, en este caso medida en
términos del factor de aproximacion al equilibrio adiabatico con la variacion de la
concentracion de la disolucion. En la Figura 5.18 se muestra la variacion del factor de
aproximacion al equilibrio adiabatico en funcidén de la concentracion a la entrada del
absorbedor. En esta figura se observa como Debido a que se va a realizar un analisis de
tendencias en primer lugar se va a comprobar si alguno de los datos experimentales se

puede excluir por ser cuestionable debido a errores de medicion o perturbaciones de la
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cadena de medida. Para ello se ha utilizado el criterio estadistico de Chauvenet. Se
analiza la desviacion para cada punto con respecto a un ajuste de los datos con una
curva polindomica de grado 2 mediante la siguiente formula:
X =X

(0]

DR = (5.60)

Este coeficiente se compara con un coeficiente estindar DR, que depende del
nimero de medidas, en el caso estudiado 66, con lo que DR = 2,6468. En caso de que
DRy < DR; este dato es cuestionable, eliminando uno a uno los datos y volviendo a
recalcular las nuevas curvas de ajuste hasta que los datos fueran no cuestionables. Al
final de la aplicacidon de este criterio los datos que fueron eliminados se muestran en

color gris, disminuyendo hasta 60 los puntos analizados a partir de ahora.
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Figura 5.18 Factor de aproximacion al equilibrio adiabatico F,,; en funcion de la concentracién a la entrada
del absorbedor X; para las diferentes presiones del absorbedor P,,.

Para poder explicar el porqué del aumento de F,; con la concentracién es necesario
hacer un analisis de los parametros que afectan a la absorcion. Para ello se han
analizado los trabajos empiricos, numéricos y analiticos que existen en la bibliografia
sobre absorcion de vapor mediante gotas para estudiar cuéles son los pardmetros que
influyen en este proceso.

En primer lugar, se va a asumir que la frecuencia de colisiones entre gotas es lo

suficientemente baja, para considerar el spray con gotas congeladas en tamafo. Ademas,
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se encuentran lo suficientemente alejadas entre si, como para poder asumir que se
encuentran aisladas individualmente.

El proceso de absorcion principalmente depende del didmetro de gotas (dgn), la
velocidad de éstas (u4,;), que junto con la distancia de vuelo en la cdmara de absorcion
(1), determinan el tiempo de residencia de la gota en la camara de absorcion (¢t = Vugy) y
del coeficiente de difusion del amoniaco en la disolucion (D). Esto se deduce del trabajo
realizado por Newman (1931), quien asumi6 que el fendmeno limitante es la difusion
masica en la gota, en cuyo interior se supone que la temperatura es homogénea, lo cual
implica que en el liquido el nimero de Lewis es infinitamente grande:

Le=%>>1; -k (5.61)

pc,

Ademas, en este modelo se supone que el liquido tiene propiedades constantes y que

no existen movimientos internos en la gota, es decir, el nimero de Peclet de difusion es

got

nulo Pe= , siendo u una velocidad caracteristica de la circulacion dentro de la

gota. También asume que no existe movimiento del gas en el exterior de la gota. La
insignificancia de los gradientes de concentracion y de temperatura en la fase vapor
hace que las propiedades de esta fase no aparezcan, lo cual es apropiado si no existen
gases incondensables presentes. Por ultimo asume que el calor de absorcion que se
libera en la entrefase se difunde hacia la gota exclusivamente.

El problema adquiere simetria esférica y resulta fisicamente andlogo al de
conduccion térmica entre una esfera homogénea y un medio infinito homogéneo que le
rodea, ambos solidos.

El modelo de Newman da como resultado la siguiente ecuacion, que muestra un F,y
exponencialmente creciente con Fop y donde, si Fop no es << 1 se puede aproximar por

los primeros términos de la serie:

i=e exp(—T[zizFoD). Fo, :% (5.62)
d, /2

got

6
F,=1-— :
ad T[z = l.z

El tiempo adimensional Fop es un analogo al nimero de Fourier en conduccion

En un modelo que fuera més detallado, la absorcién también dependeria de la
velocidad ug,, que induce movimientos y ademas la liberacion de calor en la interfaz
que aumenta la temperatura localmente, también se difundiria hacia el vapor. Este calor

reduce la absorcidon por elevar la temperatura de la interfase (donde se alcanza la
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saturacion), aunque la variacion de las propiedades con la temperatura tiende
generalmente a aumentarla. El efecto de la exotermicidad de la absorcion hace relevante
el adimensional Ka = Cp/dh;,, Lu et al. (1998), donde 4, es la entalpia de absorcion y
Cp es el calor especifico de la disolucion. La concentracion de amoniaco en condiciones
de saturacion a presion constante viene dada por la aproximacion empirica: 1-X = d7+b.

En la fase liquida apareceran tres capas limite, una térmica, una de cantidad de
movimiento y una masica que eventualmente ocuparan toda la gota pasado un tiempo
caracteristico para cada una de ellas. En la fase vapor no hay capa limite masica, al
asumirse vapor puro, tampoco térmica ni masica. Sin embargo, si hay capa limite de
cantidad de movimiento; por ello, la turbulencia de la fase vapor puede ser de
consideracion. Los diversos autores que han estudiado la absorcion de gotas en el seno
de un vapor puro estan de acuerdo en despreciar los fendmenos en la fase vapor, salvo
en lo tocante a determinar la deceleracion de la gota y con ella la velocidad terminal de
sedimentacion. En el interior de la gota generalmente el Le = o/D >> 1y Sc = v/D >>1,
lo cual hace que la capa limite de concentracion sea de mucho menor espesor que la
térmica y la de cantidad de movimiento. Esto ha hecho a varios autores imponer desde
el principio del proceso un campo fluido fijo en el interior de la gota, engendrado por la
cortadura del vapor en la cara externa de la superficie de la gota para u,,, = cte. También
ha hecho apropiada la aproximacion de asumir temperatura uniforme en la gota, salvo
eventualmente en una capa limite. Por otro lado, la circulacion interior de la gota
también influye en el proceso de absorcidon, renovando la superficie de contacto. Por lo
tanto, el aumento del factor de aproximacion al equilibrio adiabatico con el aumento de
concentracion puede deberse a uno o varios de estos factores.

Uno de los modelos tedricos mayormente utilizado y que predice aceptablemente los
resultados experimentales de la absorcion de vapor por una gota es el modelo de
Newman (1931), ecuacion (5.62).

Varios autores han comprobado experimentalmente que este modelo predice los
resultados experimentales, como es el caso de Ryan (1995) con la disolucién bromuro
de litio-agua y diametros de gota que variaban entre 200 y 500 um. Otro estudio que
valid6é experimentalmente el modelo fue el de Warnakulasuriya y Worek (2006) para
nuevas disoluciones de agua de gran viscosidad LZB™ por la compaiiia “Trane”.
Ademéds, Venegas et al. (2004) corroboraron la buena aproximacion empirica de este
modelo con una simulacién numérica, concluyendo que el modelo de Newman es capaz

de predecir la absorcién da vapor de amoniaco en gotas muy pequenas, de 60 a 100 pum,
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de la disolucion nitrato de litio-amoniaco. En esta formulacion (5.62) no aparece ningun
parametro de la fase vapor, inicamente aparece la difusividad masica del liquido, lo que
indica que el proceso limitante es la difusion liquida. Por lo tanto, parece que el analogo
al nimero de Fourier de difusion Fop, ecuacion (5.62) tiene gran importancia en la
absorcion.

Otro modelo de analitico simple es el de Kronig y Brink (1950). En este modelo se
considera que existe circulacion interna laminar dentro de la gota (nimero de Reynolds
interno a la gota < 1) de una gota esférica cayendo libremente por efecto de la gravedad
a niameros de Reynolds externo e interno mucho menores que la unidad y que, debido a
la baja difusividad masica dentro de la gota, los gradientes de concentracidon siguen
lineas de corriente interiores. Este modelo describe también con buena aproximacion el

factor de aproximacion al equilibrio mediante los dos primeros términos de la serie:

L =1-23 4% exp(-160, (Fo, ) Fo, =—-2

F —_— (5.63)
845 (d,,72)
cuyas constantes son:
4=132 4,=0,73 A =1678 A,=9,83 (5.64)

Otra solucion analitica es la de Nakoryakov y Grigor'eva (1977), en la que se acepta
difusion térmica finita, pero no existe velocidad alguna. Permite la siguiente
descripcion:

F,, = f(Fo,,LeKa) (5.65)

Lu et al. (1998) realizan una de varias de las simulaciones numéricas de la absorcion
con liberacion de calor que se pueden encontrar en la literatura abierta apareciendo el
numero de Peclet, Pe de difusion. Y también aparece la relacion de viscosidades de la
fase liquida y fase vapor x y los parametros d y b adimensionalizados y normalizados
con la temperatura inicial homogénea Ty y la concentracion inicial de la gota Xo:

x=2 Td b (5.66)

Vv XO XO

Destaca en sus célculos que F,; estd comprendido entre el modelo de Newman y el
de Kronig and Brink, para H,O-BrLi en condiciones isotermas y superiores al modelo
de Nakoryakov y Grigor'eva para modelo no isotermo. Destaca asimismo que en
absorciones altamente exotérmicas, como la de BrLi/agua, el efecto de la circulacion
interna es menor en comparacion con el calentamiento de la superficie, lo que limita la

velocidad de absorcion.
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Un hecho relevante es que el factor de aproximacion al equilibrio en la absorcion en
laminas adiabaticas ofrece un comportamiento similar al descrito de gotas, un
crecimiento describible por una suma de exponenciales basadas en un nimero de
Fourier de difusion Fop calculado con su espesor, por ejemplo Grossman (1986) y
Acosta-Iborra et al. (2009).

Después de esta introduccion se comprende la dificultad del andlisis de la absorcion
en gotas, puesto que depende de muchos factores, alguno de ellos de dificil
determinacion experimental. En este trabajo se dispone de resultados experimentales y
se pretende analizar el proceso de absorcion a partir de los modelos tedricos, como ya
han hecho otros autores experimentalmente como Ryan (1995) y Warnakulasuriya y
Worek (2006).

Como se ha explicado anteriormente, uno de los pardmetros que mas afecta a la
absorcion es Fop. Para poder calcular Fop con los resultados experimentales obtenidos
en este trabajo seria necesario conocer tanto el didmetro de gota como el tiempo de
residencia. Una primera estimacion del tiempo de residencia de la gota es suponer una
velocidad rectilinea constante y suponiendo que la velocidad de la gota desde la salida
del inyector se mantiene constante en magnitud y direccion, por lo tanto ¢ = //ug,,
siendo / la longitud de vuelo disponible. Esta es una mera estimacion del tiempo de
residencia, puesto que se sabe que la velocidad de la gota varia a lo largo de la camara
de inyeccion como se ha demostrado en el trabajo de Venegas (2001), iniciando a una
velocidad de més de 20 m s y siendo frenada en 0,04 s a menos de 2 m s, debido a la
resistencia aerodindmica. Por otra parte, el spray induce movimientos en el vapor que
modificaran la trayectoria de las gotas de menor tamafio. De todas formas, el hecho de
conocer la velocidad inicial tedrica nos puede dar, al menos, una idea de como varia la
velocidad variando la concentracidon, aunque no se conozca su magnitud exactamente.

Para predecir el didmetro de gota, Warnakulasuriya y Worek (2008b) utilizaron la
correlacion empirica dimensional propuesta en Lefebvre (1989) para inyectores de tipo

swirl, que se expone a continuacion, original de Radcliffe (1960):
SMD =17,3[6"° V" Gi,"* [AP** (5.67)

siendo SMD, el diametro medio de Sauter (didmetro de esfera que da igual relacion
superficie a volumen que el spray polidisperso o d3,); sin embargo, algunos autores la
han utilizado para correlacionar el didmetro volumétrico medio de la gota MVD, que es

alternativamente definido como d,os 0 dsp, como se comenta en Warnakulasuriya y
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Worek (2008b). En un spray desarrollado plenamente, como es el caso que nos ocupa,
las diferencias entre SMD y las alternativas a MVD pueden llegar a ser del 30%. Sin
embargo, lo que puedan cambiar al variar las condiciones operativas consideradas, se
consideran exiguas frente a otras indeterminaciones a la hora de estudiar tendencias.

En el estudio experimental de Abbasi et al. (2010) se estimo6 la velocidad de la gota
asumiendo que parte de la energia se emplea en formar la gota frente a la tension

superficial, mediante:

a

u,, =| 2B2_1210 1 pp_p _p (5.68)
P pld,

En el trabajo de Venegas et al. (2004), el tamafio de gota fue calculada a partir de

una correlacion proporcionada por Lefebvre (1989) para inyectores de orificios simples

propuesta por Harmon (1955):
SMD - 3,33 D]03 wmyoﬁ mG0,07 lj)G—O,648 m’.—OJS miny—O,SS LT“[OJS lj)l—0,0SZ (5.69)

La correlacion que se va a utilizar para determinar el tamafio de gota de los
inyectores de los experimentos realizados es la comentada anteriormente de Radcliffe
(1960) puesto que los inyectores de la instalacién son de tipo cono sélido con swirl con
atomizacion por efecto unico de la presion (pressure swirl solid cone nozzle).

Una vez realizadas todas estas hipotesis de célculo se van a analizar las razones por
las que el factor de aproximacion al equilibrio adiabatico aumenta con la concentracion.
En la Figura 5.19 se muestra como varia el nimero adimensional Fop con la
concentracion de la disolucion a la entrada del absorbedor. Se puede observar como
cuando X aumenta, Fop crece también. Este aumento se hace mas notorio a las Xj
superiores a 0,52. Esto concuerda con el aumento de F,; a mayores concentraciones en
amoniaco de la disolucion a la entrada del absorbedor, puesto que con la ecuacion de
Newman (5.62) y la de Kronig y Brink (5.63), el aumento de Fop hace el segundo
término exponencial menor y por lo tanto la absorcion se acerca a 1. A continuacion se
va a analizar como varian el resto de variables de las que depende la absorcion para

poder entender este fendmeno.
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Figura 5.19 Numero de Fourier de difusiéon Fop en funcion de la concentracién a la entrada del
absorbedor para las diferentes presiones del absorbedor P,,.

A continuacion se va a analizar uno a uno los términos que definen Fop. En la
Figura 5.20 se representa la variaciéon de SMD en funcion de X;, calculado con la ec.
(5.67). En esta figura se observa como el aumento de la concentracion produce una
disminucién el tamafio de gota que hace que la superficie de contacto liquido-vapor
aumente, y por lo tanto la absorcion mejore. Este fendmeno se debe béasicamente a la
disminuciéon de la viscosidad cinematica de la disolucidon, que disminuye con el
aumento de la concentracion en amoniaco de la disolucion. La diferencia de presion en
el inyector no depende de la concentracion y el caudal es constante. La tension
superficial se ha tomado como una constante debido a que no hay correlacion de esta
propiedad en la literatura. Por ello se ha tomado como valor un aportado en la tesis de
Infante Ferreira (1985), o = 0,0457 N m™. Por lo tanto esta propiedad no se puede

estudiar con la variacion de la concentracion.
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Figura 5.20 SMD en funcién de la concentracion a la entrada del absorbedor X; para diferentes presiones
del absorbedor P,.

En este momento seria interesante hacer el estudio de la velocidad de la gota. En la
Figura 5.21 se muestra la variacion de la velocidad de la gota calculada mediante la
ecuacion (5.68) en funcion de Xs. En esta curva se observa como el aumento de la
concentracion no produce un aumento drastico de la velocidad de las gotas. El aumento
de esta velocidad supone una disminucion del tiempo de residencia, lo que en principio
disminuiria la absorcion. Con el aumento de concentracion de amoniaco, la diferencia
de presion no aumenta, pero la densidad disminuye, por lo que el primer término de la
ecuacion aumenta. Pero al mismo tiempo, en el segundo término de la ecuacion también
aparece la densidad en el denominador, haciendo aumentar el segundo término. En el
denominador de este segundo término estd el diametro de gota que disminuye con la
concentracion. Por lo tanto estos fendmenos hacen que la velocidad de la gota no
aumente practicamente con la concentracion.

En la Figura 5.22 se muestra la variacion de la difusividad masica en la gota D en
funcién de la concentracion de la disolucion. En ella se muestra como la difusividad
aumenta con la concentracion en amoniaco a la entrada del absorbedor Xj.

Por lo tanto debido a la disminucion del tamafio de gota, a la escasa variacion de la

velocidad de la gota y al aumento de la difusividad del amoniaco en la disolucion, se
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produce un aumento de Fop y de la absorcidon con el aumento en la concentracion en

amoniaco de la disolucion.
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Figura 5.21 Velocidad de la gota u,,, en funcion de la concentracion a la entrada del absorbedor X; para
diferentes presiones del absorbedor P,.
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Figura 5.22 Difusividad del amoniaco en la disolucién D;, en funcién de la concentracion a la entrada del
absorbedor X; para diferentes presiones del absorbedor P,.
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En la Figura 5.23 se muestran los resultados del modelo de Newmann y de Kronig y
Brink en funcién de Fop. Se observa como ambos modelos no son capaces de predecir
la absorcion de vapor de amoniaco por gotas de la disolucion nitrato de litio-amoniaco.
Esto se puede deber a la utilizacion de un valor de Fop que no se ajusta a la realidad,
como se ha explicado anteriormente. Aun asi, el modelo de Kronig y Brink se acerca
mas a los resultados obtenidos. Por lo tanto se han ajustado los valores experimentales
mediante dos exponenciales como ese modelo y manteniendo los valores que
multiplican a cada exponente, dando como resultado la siguiente correlacion empirica:

F, =1 —3[@,322 [0 +0,73" [@7")

8 (5.70)

k =3,179 k,=22,052

En la Figura 5.23 puede observarse una subida de F,; mucho mas rapida que las
modelizaciones teoricas. Tal diferencia es atribuible, entre otros factores, al hecho
fundamental de que el tiempo de residencia para los modelos tedricos ha sido elegido
arbitrariamente asumiendo una velocidad de inyeccion constante y una longitud de
vuelo geométrica. Por lo tanto, cabe afirmar que hay indicios empiricos, aun por

confirmar, de que el tiempo de residencia real es mayor del que se ha asumido.
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Figura 5.23 Factor de aproximacion al equilibrio adiabatico, modelo de Newmann, modelo de Kronig y
Brink y ajuste de modelo de Kronig y Brink en funcion de Fop,.
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Otro de los parametros estudiados es el coeficiente de transferencia de masa. En
principio se espera que este coeficiente se comporte con una tendencia similar a la del
factor de aproximacion al equilibrio adiabatico. En la Figura 5.24 se muestra la
variacion del coeficiente de transferencia de masa 4, en funcion de la concentracidn a la
entrada del absorbedor. En la grafica se pueden observar tendencias similares a las
encontradas para la variacion del factor de aproximacion al equilibrio adiabatico, es
decir, un aumento de este coeficiente con el aumento de la concentracion hasta la
concentracion de Xg =0,59. En esta grafica no aparecen los datos donde se encuentra
una F,, superior a 1 puesto que el valor del coeficiente de transferencia de masa es

negativo. Esto se debe a que la AX, es negativa debido a que la concentracion a la

salida del absorbedor, X5 es mayor que la de equilibrio Xj.
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Figura 5.24 Coeficiente de transferencia de masa #,, en funcién de la concentraciéon en amoniaco a la
entrada del absorbedor Xj.
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5.3.5.3. Analisis de incertidumbre
En la Tabla 5.5 se exponen los valores méaximos de la incertidumbre de las variables

calculadas para el analisis del absorbedor adiabatico.

Tabla 5.5 Estimacion de las incertidumbres de las variables calculadas en el absorbedor.

Variable Incertidumbre

Caudal masico de disolucion débil, myg

+ 0,167 %
Concentracion de equilibrio, X, +0,11 %
Temperatura de equilibrio, 7, + 0,375
Factor de aproximacion al equilibrio adiabatico, F,; + 8,4 %
Coeficiente de transferencia de masa, 4, + 30,3 %

5.3.6. Conjunto de compresor termoquimico para cicl o de absorcion
potenciado con compresion mecanica de baja presion

En este apartado se va a llevar a cabo el andlisis de los resultados experimentales
para evaluar las actuaciones del compresor termoquimico para el ciclo hibrido estudiado
en esta Tesis. Los valores de las variables de entrada en el modelo se exponen en la
Tabla 5.6. Los caudales del circuito externo del generador y subenfriador son también
variables de entrada, pero se impone el mismo valor que el medido experimentalmente.
Debido a que en este trabajo no se ha analizado el coeficiente de transferencia de calor
del subenfriador, para la simulacién se ha impuesto la temperatura a la salida de este
intercambiador como constante 779. Ademas, el coeficiente global de transferencia de
calor de cada intercambiador es desconocido inicialmente; es necesario obtenerlo
experimentalmente. En la simulacidn, el coeficiente global de transferencia de calor de
cada intercambiador es una variable de entrada en el modelo. Para poder comparar los
resultados experimentales con la simulacion, se tomard la media aritmética del
coeficiente global de transferencia de calor de cada intercambiador obtenido

experimentalmente como variable de entrada a la simulacion.

Como en el caso del coeficiente global de transferencia de calor, el valor del factor
de aproximacion al equilibrio adiabatico utilizado para el célculo de la simulacion es

desconocido inicialmente. Por lo tanto, el valor de este factor sera la media de los
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valores obtenidos experimentalmente, como hipdtesis mas razonable. Tanto los valores
del coeficiente global de transferencia de calor de cada intercambiador como los del
factor de aproximacion al equilibrio adiabatico experimentales y su media seran se

exponen en la Tabla 5.6.

Tabla 5.6 Variables de entrada en el modelo de la maquina completa.

Variable Valor Variable Valor

Nis 0,5 4, 1,8 m’

Mot 0,5 Are.an27 0,212 m’

1, 0,35 kg s™ A ans2 1,528 m*

1, 04kgs" Uy onf 200 W m?2K!
Tt 0,058 kg s™! U, ju 1,8 10° W m?K!
T 28 °C Uegup 110° W m?K
T, 30 °C Uear 2,510° W m?K!
T, 8 °C U, sobre 200 W m>K!

T, 0°C Ugor =Ug cal 700 W m” K

A, 1,8 m? U, e an27 1,1 10° W m?K!
A, 1,8 m? U,e.ans 375 Wm>K!

4, 1 m? Fo 0,9

En primer lugar se va a hacer un analisis de la eficiencia del compresor a las
diferentes presiones del absorbedor y temperaturas experimentadas, en forma de la
relacion de circulacion (cr) que se define como en el Capitulo 3, apartado 3.4:

m
cr=—2 (5.71)

m,

En la segunda parte se analizaran los parametros tipicos de analisis de una maquina
de absorcién como son el COP y la potencia frigorifica. Con la instalacion no se ha
producido calor ttil porque no hay evaporador, pero se realiza una estimacion de ¢l a
partir del caudal de refrigerante que se produce en el generador. Por lo tanto la potencia

frigorifica se calcula como:

0, =i, [, ~h;,) (5.72)
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definiéndose la entalpia a la entrada del evaporador como la entalpia de liquido saturado
a la salida del condensador, calculado con la presion de alta del ciclo (presion a la salida
del generador experimental), y suponiendo el proceso isoentélpico a través de la valvula

de refrigerante del ciclo normal:
bye =y () (5.73)

La entalpia a la salida se calcula como la entalpia del vapor saturado a la presion del

evaporador, P, = 4,29%bar, que corresponde con la temperatura de saturacion 7, = 0 °C:
hye =hys (P.) (5.74)
El coeficiente de operacion se calcula como:
COP = & (5.75)
g
En total se han tomado 66 datos experimentales, 31 de los cuales se realizaron con el
recuperador de calor modelo AN27 y el resto con el modelo AN52. Los resultados

experimentales se mostrardn en las graficas con los resultados de la simulacion

comentados en el apartado 5.1.2.

5.3.6.1. Analisis de la relacion de circulacion (cr)

La Figura 5.25 muestra la variacion de la relacion de circulacion (cr) en funcion de
la temperatura de entrada al generador 7, ; para las presiones del absorbedor simuladas
P, =4)29; 6,01; 7,73 y 9,45 bar. Se puede observar como a mayores presiones las
curvas se desplazan hacia temperaturas menores. Cuanto mayor es la presion del
absorbedor, menores son las relaciones de circulacién, por lo que los resultados
obtenidos concuerdan con lo ya comentado sobre ciclos de absorcidon potenciados con
compresion mecanica de baja presion en el Capitulo 3, apartado 3.4. Para la simulacion
se ha tomado como presion de generador el valor de P, = 15,05 bar, ya que corresponde
a la media de todas las presiones del generador experimentales. Hay dispersion de los
puntos, que parece provenir del hecho de que las presiones del generador de cada punto
no son exactamente iguales. Lo mismo sucede con las temperaturas de entrada al
absorbedor, que pueden diferir un poco de las determinadas experimentalmente. Para
ello se va a analizar cada una de las presiones del absorbedor por separado, dividiendo
en rangos de presion del generador para comparar los resultados de la simulacién con

los resultados experimentales.
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Figura 5.25 Relacién de circulacion cr en funcion de la temperatura de entrada al generador 7,; para
diferentes presiones del absorbedor P,. La simulacion ha sido llevada a cabo para P, = 15,05 bar.

En la Figura 5.26 se muestra la variacion de cr con respecto a la temperatura de
generacion para P, = 4,29 y 7,73 bar y las simulaciones para P, en los diferentes rangos
experimentados. Como se observa, hay una gran concordancia entre los datos
experimentales y la simulacion para cada P,. La simulacion en el caso de P, = 7,73 bar
se acerca mas a los datos experimentales que en el caso de P, = 4,29 bar. En la
Figura 5.26 se muestra la misma grafica, pero para los casos de P, = 6,01 y 9,45 bar.
Como sucedia en la grafica anterior la simulacion para cada P, experimental concuerda
en gran medida con los datos experimentales. En este caso también parece que para el
caso de P, = 9,45 bar la simulacion concuerda mas con los experimentos que para P, =
6,01 bar. Es decir, segun lo visto en ambas graficas, a altas presiones del absorbedor la
simulacion se ajusta mejor a los datos experimentales. También se puede ver que para
los valores en los que la curva practicamente es invariable con la temperatura de
generacion, es decir, a altas temperaturas para altas presiones de absorcion, la
simulacion concuerda en gran medida con los datos experimentales. Para P, = 4,29 bar
todavia no se ha llegado a las temperaturas necesarias donde el valor de cr disminuye
ligeramente con el aumento de la temperatura; por lo tanto, es donde se encuentran

mayores diferencias entre los valores simulados y los datos experimentales.
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Figura 5.26 Relacion de circulacion cr en funcion de la temperatura de entrada al generador 7,; para
diferentes presiones del generador P, a la presion de absorbedor P, = 4,29 bar en negroy P, = 7,73 bar
en rojo. La simulacion ha sido llevada a cabo para la P, media de los valores mostrados.
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Figura 5.27 Relacion de circulacion cr en funcion de la temperatura de entrada al generador 7,; para
diferentes presiones del generador P, a la presion de absorbedor P, = 6,01 bar en azul y P, = 9,45 bar en
verde. La simulacién ha sido llevada a cabo para la P, media de los valores mostrados.
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5.3.6.2. Analisis de COP y potencia frigorifica

En la Figura 5.28 se muestra la variaciéon de la potencia frigorifica Q'e en funcion de

la temperatura de entrada al generador 7,; para diferentes presiones del absorbedor P,
ensayadas. Se puede observar que a medida que aumenta la presion del absorbedor,
aumenta la produccion de frio, llegando a un maximo de 4,53 kW para la méaxima
presion del absorbedor ensayada P, = 9,45 bar, que corresponderia con una temperatura
de evaporacion de 0 °C y la utilizacion de un compresor con una relaciéon de compresion
de 2,2. Mientras para pr = 1,8 es 3,88 kW, para pr = 1,4 es 2,99 kW y para simple
efecto es de 1,75 kW. En la grafica también se observa que los resultados
experimentales se ajustan de manera global a la simulacion. Como ya se explico en el
apartado anterior los datos de la simulacién son para P, = 15,05 bar que difiere
sustancialmente con algunos de los puntos obtenidos experimentalmente; por lo tanto,
en las siguientes graficas se presenta esa comparacion pero en rangos de presion del
generador para cada presion del absorbedor. Aun asi parece que a altas temperaturas
existe una mayor diferencia entre datos experimentales y datos simulados, debido

también a las altas presiones del generador para esos puntos.

o P,=4,29 bar
L o P,2~=6,01 bar

& P,~="1,73 bar X
| x P,=9,45 bar X
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(=]
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XX
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Figura 5.28 Potencia frigorifica QE en funcién de la temperatura de entrada al generador 7,; para

diferentes presiones del absorbedor P,, simulacion y resultados experimentales. La simulacién ha sido
llevada a cabo para P, = 15,05 bar.
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Como para el caso de cr, se va a analizar cada una de las presiones del absorbedor
por separado dividiendo en rangos de presion del generador para comprobar la

aproximacion de la simulacion respecto de los resultados experimentales. En la Figura
5.29 se muestra la variacion de Q'e para P, = 4,29 bar y P, = 7,73 bar y las diferentes P,

experimentales. Se puede observar que la simulacion difiere mas de los valores
experimentales para P, = 4,29 bar. Ademas, para ambas presiones y a partir de 95 °C, lo
simulado se aleja mas de los datos experimentales. Sin embargo, las curvas se ajustan
bastante bien para temperaturas inferiores a 95 °C. En la Figura 5.30 se muestran las
curvas para los casos de P, = 6,01 bar y P, = 9,45 bar. Como en las curvas anteriores, a

temperaturas superiores a 95 °C las diferencias son mayores que para el resto de

temperaturas.
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Figura 5.29 Potencia frigorifica QE en funcién de la temperatura de entrada al generador 7,; para

diferentes presiones del generador P, a la presion de absorbedor P, = 4,29 bar en negroy P, = 7,73 bar
en rojo. La simulacion ha sido llevada a cabo para la P, media de los valores mostrados.
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Figura 5.30 Potencia frigorifica QE en funcién de la temperatura de entrada al generador 7,; para

diferentes presiones del generador P, a la presion de absorbedor P, = 6,01 bar en azuly P, = 9,45 bar en
verde. La simulacién ha sido llevada a cabo para la P, media de los valores mostrados.

En la Figura 5.31 se muestra la variacion del coeficiente de operacion COP en
funcion de la temperatura de entrada al generador 7,; para diferentes presiones del
absorbedor P, ensayadas. En este caso los valores del COP separados para cada
recuperador de calor, el modelo AN27 o el modelo AN52. Como cabia esperar, a
menores presiones del absorbedor el COP es menor. También se ve coémo a
temperaturas muy bajas de generacion, como por ejemplo 65 °C, el COP de la maquina
esta alrededor de 0,6 para el caso de la maxima relacion de compresion simulada pr =
2,2, es decir, P, = 9,45. Ademas, debido a la eficiencia de los dos modelos de
recuperador de placas, el modelo ANS52 tiene mejor rendimiento que el modelo AN27.
Esto se debe a que todo el calor no recuperado en ese intercambiador lo tiene que
aportar la fuente caliente y por lo tanto de ahi viene la bajada en el rendimiento. En las
curvas de P, = 7,73 bar y P, = 9,45 bar se observa la aparicion de una joroba entre los
75 y 80 °C. Esta joroba se atribuye a las propiedades termodinamicas de la disolucion,
en este caso debido a las entalpias de referencia proporcionadas por Infante Ferreira
(1984). Para las concentraciones en amoniaco superiores al 0,54 se utiliza una entalpia
de referencia distinta que para menores de ese valor. Estas jorobas aparecen

exactamente en la transicion de una concentracion menor del 0,54 a una justo superior.



5. Evaluacion experimental de un compresor termoquimico 173

En las otras curvas no aparece este problema puesto que la concentracién es siempre

inferior a 0,54.
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Figura 5.31 Coeficiente de operacion COP en funcién de la temperatura de entrada al generador 7, para
diferentes presiones del absorbedor P,y dos modelos de recuperador de calor. La simulacion ha sido

llevada a cabo para P, = 15,05 bar. Simulacion: Lineas continuas modelo AN52, lineas discontinuas
modelo AN27.

A continuacién se van a mostrar los resultados de COP desglosados en diferentes
Pg, para cada P, y cada modelo de recuperador de calor. En la Figura 5.32 se muestra la
variacion para la P, = 4,29 bar. Los valores difieren apreciablemente de los de la
simulacién. Esto concuerda con lo comentado con las curvas de c¢r anteriormente;
cuando las curvas practicamente no varian con la temperatura de entrada al generador es
cuando se encuentran mayores diferencias entre simulacion y ensayos. En la Figura 5.33
se muestra la variacion de COP para el caso de P, = 6,01 bar. En este caso los datos

difieren menos de la simulacion que en el caso anterior de P, = 4,29 bar. Pero también
sucede lo comentado para el caso de las curvas de Q'e, en la que a temperaturas

superiores a 95 °C los puntos difieren mas de las simulaciones.
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Figura 5.32 Coeficiente de operacion COP en funcion de la temperatura de entrada al generador T,;para
diferentes presiones del generador P, a la presion de absorbedor P, = 4,29 bar y dos modelos de
recuperador de calor. La simulacion ha sido llevada a cabo para la P, media de los valores mostrados.
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Figura 5.33 Coeficiente de operacion COP en funcién de la temperatura de entrada al generador 7, para

diferentes presiones del generador P, a la presion de absorbedor P, = 6,01 bar y dos modelos de
recuperador de calor. La simulacién ha sido llevada a cabo para la P, media de los valores mostrados.

La Figura 5.34 y Figura 5.35 muestran las curvas para P, = 7,73 bar y P, = 9,45 bar.

En ambas curvas se observa que hay una concordancia mayor entre datos
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experimentales y simulacion. Sin embargo, en estas dos curvas se aprecié menos la

diferencia a temperaturas superiores a 95 °C.
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Figura 5.34 Coeficiente de operacion COP en funcién de la temperatura de entrada al generador 7, para
diferentes presiones del generador P, a la presion de absorbedor P, = 7,73 bar y dos modelos de
recuperador de calor. La simulacién ha sido llevada a cabo para la P, media de los valores mostrados.
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Figura 5.35 Coeficiente de operacion COP en funcion de la temperatura de entrada al generador T,;para
diferentes presiones del generador P, a la presion de absorbedor P, = 9,45 bar y dos modelos de
recuperador de calor. La simulacion ha sido llevada a cabo para la P, media de los valores mostrados.



176 5. Evaluacion experimental de un compresor termoquimico

5.3.6.3. Analisis de incertidumbre
En la Tabla 5.7 se exponen las incertidumbres de las variables determinadas

experimentalmente en este apartado.

Tabla 5.7 Estimacion de las incertidumbres de las variables obtenidas para compresor termoquimico.

Variable Incertidumbre
Relacion de circulacion, cr +0,164 %
Potencia calorifica del generador, O, +10,3 %
Potencia de refrigeracion Q. + 0,05 %

Coeficiente de operacion, COP +10,3%




5. Evaluacion experimental de un compresor termoquimico 177

5.4. Conclusiones del capitulo

A partir de las mediciones experimentales y los resultados del modelo del ciclo de

absorcion potenciado con compresion mecanica de baja presion y su analisis se han

podido obtener las siguientes conclusiones, las cuales van a ser desglosadas por

objetivos del estudio:

Respecto a la caracterizacion térmica de los recuperadores de calor:

La correlacion obtenida mediante la disolucion nitrato de litio-amoniaco
para el intercambiador de placas AN27 concuerda con la de una correlacion
obtenida con agua en el intervalo de valores de parametros adimensionales
explorados en este trabajo.

No ha sido posible caracterizar satisfactoriamente el recuperador de calor

ANS2 debido a la probable absorcion de vapor de amoniaco.

Respecto al flujo bifasico de la mezcla en el generador:

El proceso de ebullicion de la mezcla se ve afectada por la concentracion
de ésta, disminuyendo el coeficiente de transferencia de calor en flujo
bifasico con la disminucién de la concentracion de amoniaco para un
mismo flujo de transferencia de calor por unidad de area de transferencia.

La correlacion propuesta por Zacarias (2009) para predecir el coeficiente de
transferencia de calor en flujo bifasico necesita una correccion en
concentracion para poder aumentar su aplicabilidad a cambios de

concentraciones.

Respecto al andlisis de la transferencia de masa y la eficiencia del absorbedor

adiabatico de spray:

El proceso de absorcion adiabatica con inyectores de tipo niebla con la
disolucion nitrato de litio-amoniaco para una altura de 205 mm de altura

alcanza grados de saturacion de media ligeramente superiores al 90 %.
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El coeficiente de transferencia de masa y el factor de aproximacion al
equilibrio aumentan ligeramente con el incremento de la concentracion en
amoniaco de la disolucion a la entrada del absorbedor. Cuanto menor es la
temperatura de generacion mayor es la concentracion en amoniaco de la
disolucion, por lo tanto, la absorcion mejora a menores temperaturas de
generacion.

Se ha ajustado el modelo de exponenciales para obtener una correlacion del

factor de aproximacion al equilibrio.

Respecto al comportamiento global del compresor termoquimico:

Los resultados experimentales concuerdan en gran medida con la
simulacion, sobre todo en los puntos donde tiene que operar el conjunto de
la maquina frigorifica.

Tanto el COP como la potencia frigorifica aumentan con la presion del
absorbedor para una misma temperatura de generaciéon y las curvas se
desplazan hacia temperaturas de entrada al generador inferiores, cuando se
mantiene la potencia frigorifica.

Se ha llegado a obtener 2 kW de potencia frigorifica calculada con un solo
paso, a temperaturas de entrada al generador de 60 °C para la méxima
presion en el absorbedor mientras que para la presion inferior no se llega a
obtener esta potencia a 90 °C. Ello es exponente de las posibilidades del
ciclo de absorcion potenciado con compresion mecanica de baja presion.

Es necesario recircular y subenfriar la disolucion a través del absorbedor
adiabatico para alcanzar una mejor eficiencia del absorbedor, valores mas
bajos de la relacion de circulacion, COP mas elevado y potencias
frigorificas mayores.

La disolucion nitrato de litio-amoniaco muestra un comportamiento

favorable a bajas temperaturas de generacion.
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Capitulo 6

Recirculacion y factor de aproximacion al
equilibrio en absorbedores adiabaticos

6.1. Introduccion

En el presente capitulo se va a llevar a cabo el anélisis de la recirculacion y el factor
de aproximacion al equilibrio en absorbedores adiabaticos mediante el modelo de ciclo
de absorcion potenciado con compresion mecanica de baja presion utilizado para validar
los resultados experimentales del Capitulo 5. Como se ha visto en ese capitulo la
recirculacion y enfriamiento de parte de la disolucion a la salida del absorbedor son
necesarios para poder alcanzar altas relaciones de absorcion que mejoren el
comportamiento de esta tecnologia. También se ha visto que el equilibrio adiabatico no
se alcanza siempre en este tipo de absorbedores, al menos con la altura de inyectores
ensayada. Por lo tanto, en este capitulo se va a estudiar, mediante la simulacion, como
afectan ambos parametros al comportamiento del ciclo de simple efecto y al ciclo de
absorcion potenciado con compresion mecdnica de baja presion para diferentes
relaciones de compresion. Los resultados se van a comparar con los resultados del
Capitulo 3, es decir, con un ciclo semejante pero con un absorbedor diabatico
equivalente. De esta forma se podran comparar directamente absorcion diabatica y

adiabatica.
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6.2. Modelo de ciclo con recirculacion

En la Figura 6.1 se muestra el esquema del ciclo de absorciéon potenciado con
compresion mecanica de baja presion con un absorbedor adiabatico y con recirculacion
de la disolucién a la salida del absorbedor. A continuacion se van a describir las
diferencias con respecto al modelo del Capitulo 5, en el que se consideraba un
absorbedor adiabatico pero sin recirculacion. La primera diferencia es la necesidad de
bomba de disolucion para la recirculacion, colocada entre la linea de salida de la
disolucion del absorbedor y la linea proveniente del recuperador de calor, justo antes de
la entrada del subenfriador. Parte del caudal a la salida del absorbedor es bombeado

m, hacia el subenfriador de disolucion, mezclandose (punto 9.1 en la Figura 6.1) antes

de entrar al subenfriador con la disolucion poco concentrada en amoniaco proveniente
del generador mi,. Una vez mezclados estos flujos son enfriados en el subenfriador y
posteriormente entran en el absorbedor. La relacion entre el caudal recirculado y el que
se dirige hacia el generador, relacion de recirculacion, es el pardmetro de estudio.
También se va a estudiar como afecta el no equilibrio a la salida del absorbedor

mediante F,,, variando este parametro.

P 4 T i Tgi

Me mg
L L
C : g

y
»

T

Figura 6.1 Esquema del ciclo de absorcion potenciado con compresién mecanica de baja presion y con
recirculacion en el absorbedor adiabatico.
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En este modelo se afiade el balance de masa global y de refrigerante debido a la

recirculacion:
my, = me +m, [r (6.1)
10 8 6

La relacion de recirculacion se define como el cociente entre el caudal recirculado
hacia el absorbedor y el caudal de disolucion bombeado hacia el generador como se
explica en Ventas et al. (2010b):

=2 (63)

Mg

También se va a hacer un estudio del efecto que tiene el factor de aproximacion al
equilibrio adiabatico en el ciclo. Para ello se va a definir un valor del factor de
aproximacion al equilibrio adiabatico, como el utilizado en el Capitulo 5, apartado
5.3.5.1, definiéndose:

X5 = Xig

F, =—5 210 (6.4)

a
Xeq,ad - XIO

La obtencion del valor de X, .4 se realiza gracias al balance de energia y masa en el

absorbedor adiabatico suponiendo equilibrio a la salida del absorbedor:

Foyad = Fuvs (6.5)
Peq,ad = P(Xeq,ad ’ Teq,ad) (66)

El balance de energia en el absorbedor en caso de haber llegado al equilibrio

adiabatico es:

myg |]ZIO +mr,eq |]Z4c = (mIO + mr,eq ) heq,ad (67)

heq,ad = h(Xeq,ad ’ Teq,ad) (68)
El balance de masa de refrigerante en el absorbedor en caso de haber llegado al
equilibrio adiabatico es:

(6.9)

o Lo +m, = (’hlo +m, ,, ) B G
Con el valor de X, . € imponiendo un valor de F, se realiza de nuevo el balance de
energia y de masa a través del absorbedor, ahora sin suponer equilibrio a la salida del
absorbedor:
tityg Uy + i, Thy, = (1 + i, ) s (6.10)

hs = h(X5,Ts) (6.11)
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El balance de masa de refrigerante en el absorbedor en caso de no haber llegado al

equilibrio adiabatico se define como:

tityg (X 1q + i, = (ringg + i, ) OX 5 (6.12)

El factor de aproximacion al equilibrio diabatico sirve para comparar la eficiencia
del ciclo de absorcion adiabatica y el ciclo de absorcion diabatica equivalente. Este
parametro define como de cerca se ha quedado la disolucién del equilibrio diabatico del
ciclo equivalente, es decir, la diferencia de concentraciones a través del absorbedor

entre esa misma diferencia si se hubiera alcanzado el equilibrio diabatico a la salida del

absorbedor:
= X5~ Xy (6.13)
Xeq,d - X8

El valor de la concentracion de equilibrio diabatica X,

.4 s calcula a partir de la
simulacion presentada en el Capitulo 3, apartado 3.4., es decir, un ciclo donde tanto la
transferencia de masa como la transferencia de calor ocurren dentro del absorbedor.
Para hacer una buena comparaciéon se han calculado ambos ciclos con los mismos
valores de las variables de entrada para la simulacion, que corresponden con los
expuestos en Capitulo 3 Tabla 3.1. .Es decir, ambos ciclos, el adiabatico y el diabatico
se comparan simulando los ciclos con el mismo valor de conductancia de los
intercambiadores de calor (UA, = UAgp), de ahi el nombre de ciclo diabatico
equivalente.

Por ultimo, también se va a realizar un estudio del factor de aproximacion al

maximo equilibrio diabatico. En este caso la concentracion X, corresponderia a la

q,d max
maxima concentracion a la salida del absorbedor, a la cual se llegaria si se tuvieran
areas de intercambio de calor infinitas en el absorbedor diabatico equivalente y ademas
se llegara a equilibrio. Es decir, que la temperatura de salida del absorbedor diabatico
equivalente fuera la de entrada del fluido externo. De esta manera se puede estudiar lo

lejos que esta la absorcion adiabatica de la méxima posible:

X.-X
d ,max =5 (614)
Xeq,dmax _XS
Peq,d max (Xeq,dmax 2 Ta,i) = Pa (615)

Mientras el coeficiente de operacion se calcula como:
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CoP = Q. (6.16)
Q‘ + (Wb,rr + Wb,d + Wc)
g

rlelec
La potencia eléctrica consumida por las 2 bombas de disolucion, la de disolucion

diluida y la de recirculacion, vienen dadas por:

: i \P, — P,
Wy =%w (6.17)
Ps Ny My
2 (P —P
e :&M (6.18)
Ps Ny M

En estas dos ecuaciones la presion en el absorbedor se obtiene mediante el salto de
presion proporcionado por el compresor de baja presion situado entre el evaporador y
absorbedor, definidas por:

P, =prlP, (6.19)

Mientras el COP, se define como en el Capitulo 3:

A
COP, = Aese) (6.20)
W

c
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6.3. Andlisis de los resultados

La simulacion ha sido llevada a cabo con los valores de los pardmetros de céalculo
del capitulo 3, Tabla 3.1. En primer lugar se analizard la variacion de la relacion de
recirculacion en los resultados del ciclo y a continuacion se analizara la variacion del

factor de aproximacion al equilibrio adiabatico.

6.3.1 Relaciéon de recirculacion

La simulacién se ha llevado a cabo tanto para relaciones de compresion del
compresor pr = 1,4 y 1,8 del ciclo de absorcion potenciado con compresion mecanica de
baja presion como para ciclo de simple efecto. En todas las graficas de este apartado se
ha mantenido constante el valor del factor de aproximacion al equilibrio F,s=1,
mientras que le relacién de recirculacion ha sido variada para los siguiente valores de
rr=0, 2,5y 8. En la Figura 6.2 se muestra la variacion del COP con respecto a la
temperatura de entrada al generador T, ; para los casos comentados anteriormente. Para
cada valor de pr en el ciclo hibrido y para el ciclo de simple efecto, el aumento de la
relacion de recirculacion 77 produce un aumento del COP, excepto entre rr =5y rr =8
en las que el COP disminuye. Esto se debe a que el aumento del consumo de la bomba
de recirculacion es mayor que el aumento de COP proporcionado al aumentar la
relacion de recirculacion entre 5 y 8. Por lo tanto existe una relacion de recirculacion

Optima, que es menor de 8.
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Figura 6.2 Coeficiente de operacion (COP) en funcion de la temperatura de entrada al generador (7,;) para
diferentes relaciones de compresion (pr) del compresor y simple efecto. Cada uno de ellos para diferentes
relaciones de recirculacion rr.

En la Figura 6.3 se muestra la variacién del COP en funciéon de Tg; para el ciclo
hibrido para pr=1,4 y pr=1,8 y simple efecto tanto para absorcion adiabética con
rr =25 como para el ciclo equivalente con absorcion diabatica. La eleccion de r» =5 es
porque el valor del COP era el maximo. El ciclo equivalente diabatico obtiene valores
mas elevados de COP, siendo esta diferencia ligeramente mayor para el caso de simple
efecto. Es decir, cuanto mayor es pr menores son las diferencias. Para el caso de
pr=14ypr=1,8 las curvas son semejantes a partir de 90 °C y 85 °C respectivamente.
EL COP del ciclo adiabatico es inferior al diabatico entre 2-15,3% para el ciclo hibrido
con pr= 1,8, entre 2,5-21,8% para el ciclo hibrido con pr = 1,4, y entre 4,9 y 20,9%
para el ciclo de simple efecto, en todo el rango simulado. Por lo tanto se observa que
cuanto mayor es pr menores son las diferencias respecto al ciclo diabatico. Ademas, en
las zonas donde la variacion de temperatura no producen cambio en el COP, es decir
donde la maquina debe funcionar, las diferencias son atin menores, por ejemplo, a Ty ;
superiores a 65 °C las diferencias son inferiores a un 8,4 %, mientras que para simple
efecto a T, superiores a 83 °C las diferencias son inferiores a un 12,9%. Para realizar
una comparacion mas completa seria necesario conocer el grado de aproximacion al
equilibrio de un absorbedor diabatico de pelicula y de uno adiabatico. En este trabajo se

ha estudiado como este factor para el absorbedor adiabatico de gotas tipo niebla es
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ligeramente superior al 90%, obteniendo un elevado valor de absorciéon con solo
205 mm de altura de inyeccion. No se dispone de valores del grado de aproximacion al
equilibrio en absorbedores de pelicula diabatica. En todo caso en Shrikhirin et al. (2001)
se comenta que las relaciones de circulacion (cr) experimentales son de 2 a 5 veces
superiores a lo calculado mediante simulaciones en maquinas de absorcion con
absorbedores de pelicula debido a no alcanzar el equilibrio a la salida del absorbedor.
Ademas se comenta que es necesaria una alta relacion de circulacion para un buen
comportamiento de los absorbedores de pelicula. Esto hace que el equipo sea mas
grande o que alternativamente sea necesario crear un circuito de recirculacion en el
absorbedor. Por ello, tanto si la absorcion esta alejada del equilibrio como si es
necesario un circuito de recirculacion, el COP tedrico del ciclo diabatico se veria
disminuido y las diferencias con respecto del ciclo diabatico serian menores de las

presentadas en este trabajo.

0.7
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o
o o
o o
o
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o
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Figura 6.3 Coeficiente de operacion (COP) en funcion de la temperatura de entrada al generador (7,;) para
diferentes relaciones de compresion (pr) del compresor y simple efecto del ciclo adiabatico con r» =5y del
ciclo diabatico equivalente.

En la Figura 6.4 se muestra la variacion de Q'e en funcion de 7,;. En este caso se
observa también que el aumento de la relacion de recirculacion produce un aumento de

Q'e. Como sucedia con el COP, este aumento no es proporcional a rr, si no que la
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proporcién va disminuyendo cuanto mayor es 77. Sin embargo, en este caso la Q'e para

los valores de »» = 8 son superiores que para r» =5, a diferencia del COP. A diferencia
del COP las diferencias entre 77 tanto para simple efecto como para los ciclos hibridos

son semejantes pero desplazadas hacia 7, ; inferiores cuando pr aumenta.
En la Figura 6.5 se muestran las diferencias en Q'e entre el ciclo con absorcion

adiabdtica con 77 =135y el ciclo con absorcién equivalente diabatica tanto para simple

efecto como para el hibrido con pr=1,4 y pr =1,8. En este caso como en el caso del
COP la Qe es mayor en el ciclo equivalente diabatico que en el adiabatico. Las

diferencias aumentan con 7,;. A diferencia del COP, las diferencias son iguales tanto

para simple efecto como para los dos ciclos hibridos simulados, siendo proporcionales a
la Q'e. Las diferencias en la zona de estabilizacion del COP, con respecto al ciclo

diabatico equivalente, varian entre un 14-30 % para todos los ciclos.
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—a— rr=2 simple efecto
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—e— pr=5 simple efecto
8000 -
rr=38 simple efecto
7000 1 —a—pr=0pr=1,4
- 6000 - —a—r=2pr=1,4
E 5000 - —e—yr=5pr=1,4
)
Ql 4000 - rr=8 pr=1,4
p
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Figura 6.4 Potencia frigorifica Qe en funcion de la temperatura de entrada al generador (7, ;) para

diferentes relaciones de compresion (pr) del compresor y simple efecto para F,;, = 1. Cada una de ellas
para diferentes relaciones de recirculacion rr.
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Figura 6.5 Potencia frigorifica Qe en funcion de la temperatura de entrada al generador (7, ;) para

diferentes relaciones de compresion (pr) del compresor y simple efecto del ciclo adiabatico y »» =5y del
ciclo diabatico equivalente.

En la Figura 6.6 se muestra el valor del COP, en funciéon de la temperatura de
entrada al generador 7, ;. En ella se observa como para las temperaturas donde el COP,
es constante, es decir temperaturas menores a la de activacion de simple efecto, no
existen variaciones con la recirculacion. Mientras, para temperaturas superiores a la de
activacion a mayor valor de rr mayor es el valor de COP,. La curva de =28 no se
muestra puesto que los valores obtenidos son semejantes a los de 7 =5.

En la Figura 6.7 se muestra la variacion de la relacion de circulacion cr en funcion
de la temperatura de entrada al generador T,;. Como sucedia con el COP el aumento de
rr disminuye las diferencias de cr, siendo éstas minimas entre =5 y rr=38. Las
temperaturas de entrada al generador para obtener un mismo valor de cr para una rr
determinada del ciclo de simple efecto y los ciclos hibridos disminuyen

proporcionalmente con el aumento de pr.
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Figura 6.6 Coeficiente de operacion eléctrico (COP,) en funcion de la temperatura de entrada al generador
(7,,) para diferentes relaciones de compresion (pr) del compresor y simple efecto. Cada uno de ellos para
diferentes relaciones de recirculacion rr.
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Figura 6.7 Relacion de circulacion (cr) en funcion de la temperatura de entrada al generador (7,,) para
diferentes relaciones de compresion (pr) del compresor y simple efecto. Cada una de ellas para diferentes
relaciones de recirculacion rr.

En la Figura 6.8 se muestra la variacion del factor de aproximacion al equilibrio

diabatico F; en funcion de 7Ty, para todos los valores de rr y pr comentados
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anteriormente. El maximo valor de F,; encontrado es de 0,88 para T,; = 95 °C y pr =1,8.
Para valores de 7 = 0 no existen diferencias de F; a altas temperaturas para los distintos
pr simulados. Mientras para r» = 8 las diferencias de F; entre los distintos ciclos
simulados son mayores que para 7 menores. Por lo tanto cuanto mayor es pr mas cerca
se esta del equilibrio diabatico equivalente.

La variacion del factor de aproximacion al maximo equilibrio diabatico F ., en
funcion de T, se muestra en la Figura 6.9. Inversamente a lo que ocurria con Fy; con el
aumento de pr disminuye F ... Esto se debe al calentamiento de la disolucion también
debido al aumento de la presion en el absorbedor. El maximo valor es para simple
efecto a las mayores Ty, simuladas, siendo Fgu. = 0,57. Es decir, el maximo

rendimiento del absorbedor es limitado por el intercambio de calor.
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Figura 6.8 Factor de aproximacion al equilibrio diabatico (F,) en funcion de la temperatura de entrada al
generador (7,;) para diferentes relaciones de compresion (pr) del compresor y simple efecto. Cada una de
ellas para diferentes relaciones de recirculacion rr.
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Figura 6.9 Factor de aproximacion al equilibrio diabatico méaximo (F,,,...) en funcion de la temperatura de
entrada al generador (7,;) para diferentes relaciones de compresion (pr) del compresor y simple efecto.
Cada una de ellas para diferentes relaciones de recirculacion rr.

En la Figura 6.10 se muestra la variacion de COP y Qe en funcidon de rr para
pr= 1,4y 3 temperaturas de entrada al generador 7, = 70, 80 y 90 °C. Como se observa
en la grafica el maximo valor del COP se produce a relaciones de recirculacion menores

que la maxima Q'e . Mientras que para el COP se llega a un méximo y a partir de esas rr
el COP disminuye ligeramente, la Q'e siempre aumenta con las 77, aunque existe una

zona donde la variacion de 7 practicamente no produce un aumento de Qe , denominada
zona de estabilizacion. Ademas, el maximo COP se alcanza, para las 3 T, simuladas a
entre rr =3 y rr = 5 aproximadamente, mientras que para Qe se estabiliza a mayores rr

cuanto mayor es Tg;, siendo esta zona de estabilizacion cercana a 10 para 7g; = 90°C y 5
para Ty, = 70°C.

Otro de los célculos necesarios para valorar el absorbedor adiabatico es la potencia
consumida por la bomba de recirculacion, que se calcula con un valor de pérdida de
carga promedio a través de los inyectores obtenido mediante los resultados
experimentales del Capitulo 5. Este valor de pérdida de carga es de 1,42 bar. El
consumo de esta bomba es aproximadamente de 60 W para rr=2, 160 W para rr=5y

260 W para rr=_8 (recuérdese que la potencia nominal de la maquina es 4180 W).
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Mientras, el consumo de la bomba de disolucidon entre absorbedor y generador es de
190 W. Por lo tanto, se puede decir que el consumo de la bomba de recirculacion es
pequefio frente a la potencia frigorifica producida.

Uno de los andlisis que hay que realizar para comparar ciclos de absorcion
diabaticos con adiabaticos es el tamafio del absorbedor. Normalmente los absorbedores
mas utilizados en equipos de absorcion diabatica son absorbedores de tipo tubo-carcasa
en absorbedores de pelicula. Segin Wang et al. (2007) el area de transferencia de calor
de un intercambiador de placas para una potencia determinada es un 30 % de la de un
intercambiador de tubo-carcasa. En el caso del volumen es unicamente un 20 % del
volumen de un intercambiador de tubo-carcasa. Ademas, en un intercambiador en el que
se produce simultdneamente transferencia de masa y de calor, la difusividad de masa en
el liquido controla ambos procesos, por lo que se evita una eficiente transferencia de
calor como explicé Ryan (1994). Otro de los problemas es la mojabilidad del liquido en
los absorbedores de pelicula, provocando que unicamente el 50 % de toda el area del
intercambiador de calor esté siendo utilizada segiin Jeong y Garimella (2002). Por lo
tanto, se puede hablar que el area de transferencia de calor puede ser como minimo 6
veces menor. Sin embargo, aparte del area de transferencia de calor hay que sumar el
area de transferencia de masa que ocurre en el absorbedor adiabatico. Como se ha visto
en el Capitulo 5 el factor de aproximacion al equilibrio del absorbedor adiabatico
mediante inyectores de niebla de la instalacion experimental alcanza factores de
aproximacion al equilibrio adiabatico del 90 % con tnicamente 205 mm de altura. Esto
significa que el tamafio del absorbedor adiabatico es mucho menor que el tamafio del

intercambiador de calor.
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Figura 6.10 COPy Q@ en funcién de la relacion de recirculacion rr para pr=1,4y T,;= 70, 80 y 90 °C.

6.3.2 Factor de aproximacion al equilibrio adiabati  co

La simulacion se ha llevado a cabo con los valores del apartado anterior, pero se ha
tomado = 5 para todos los calculos, como valor representativo y se ha variado F,,;. En
la Figura 6.11 se muestra la variacion del COP en funcion de T,; para los ciclos de
simple efecto y pr = 1,4 y 1,8 para tres valores de F,;= 0,5, 0,75 y 1,0. Cuanto mayor es
el valor de F,; mayor es el valor del COP para todas las pr simuladas. Estas diferencias
son mayores entre F,;=0,5y 0,75 que entre F,;= 0,75 y 1. Las diferencias de COP
para cada ciclo con el aumento de F,,; es ligeramente menor cuanto mayor es pr. El
valor de COP para simple efecto a 90 °C es 0,6631 para F,;= 1, 0,6253 para F,;= 0,75
y 0,564 para F,;=0,5. Las relaciones de COP entre F,;=1 y 0,75 es 1,0604 veces,
mientras que entre 0,75 y 0,5 es 1,108, demostrando que la proporcion de disminucion
es mayor cuanto mas disminuye F,,. En la Figura 6.13 se muestra la variacion de Q'e

con la temperatura de entrada al generador T,; para los mismos datos de pr y Fq que el

COP. En ellas se observa coOmo a menores F,; menor es Q'e. Las diferencias son las

mismas, pero desplazadas a T, inferiores cuando pr aumenta. Las diferencias de Q'e son

proporcionales con el aumento de F,,; para todas las pr y el ciclo de simple efecto,
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siempre que sean tomadas desde el mismo valor inicial de potencia frigorifica. Es decir,

la disminucidn de Q'e es proporcional a F,.
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Figura 6.11 Coeficiente de operacion (COP) en funcion de la temperatura de entrada al generador (7,
para diferentes relaciones de compresion (pr) del compresor y simple efecto para r» = 5. Cada una de
ellas para diferentes factores de aproximacion al equilibrio adiabatico F,,.
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Figura 6.12 Potencia frigorifica Qe en funcion de la temperatura de entrada al generador (Tg,) para

diferentes relaciones de compresion (pr) del compresor y simple efecto para = 5. Cada una de ellas
para diferentes factores de aproximacion al equilibrio adiabatico Fag.

La Figura 6.13 muestra la relacion de circulacion cr en funcion de la temperatura de
entrada al generador T,; para los pr y F,; simulados anteriormente. Los valores de cr
concuerdan con lo comentado para las curvas anteriores. Cuanto mayor es el valor de
F,s menores son los valores de cr para simple efecto y los pr simulados. En la Figura
6.14 se muestra la variacion de COP y Qe en funcion de F,; para pr=1,4 y para 3
temperaturas de entrada al generador 7,; =70, 80 y 90 °C. En esta grafica se puede
observar cémo el COP practicamente es el mismo a valores proximos a 1,0 de Fq4,
mientras que cuando mas se aleja de 1,0 la disminucion del COP es més acusada. Para
el caso de T,;= 80 °C la disminuciéon del COP con F,;=0,9 es de solo un 2,1%
mientras que para F,;=0,6 es de 10,7%, viendo como la disminuciéon no es
proporcional. Esto es mas pronunciado para 7,; menores. Mientras para el caso de Q'e,
las variaciones cuando varia F,; son mayores cuanto mayor es la 7Ty ;, al contrario que el
COP. Para el caso de T, ;= 80 °C la disminucion del COP con F,;=0.,9 es de un 8,4 %

mientras que para F,; = 0,6 es de un 35,3%, siendo las disminuciones entre 3 y 4 veces

mas elevadas que en el caso del COP.
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6.4. Conclusiones del capitulo

Respecto al efecto de la recirculacion en el absorbedor adiabatico en el ciclo de

simple efecto y de absorcion potenciado con compresion mecanica de baja presion, se

obtienen las siguientes conclusiones:

La relacion de recirculacion necesaria para que el COP practicamente no
varie con su aumento es menor que para el caso de Q'e. Para los casos
estudiados el COP maximo se obtiene para valores de rr entre 3 y 5,

mientras que para Q'e se necesitan rr superiores, aunque a rr=>5

practicamente se ha alcanzado la méaxima Q'e. Por lo tanto, el valor de
rr =5 es un valor razonable para ciclos con absorbedores adiabaticos.
Las curvas de COP y Q'e se comportan de manera semejante ante la

variacion de la rr para el ciclo de simple efecto y el de absorcion
potenciado con compresion mecdnica de baja presion, pero desplazadas
hacia temperaturas inferiores de entrada al generador cuando la relaciones
de compresion aumentan.

El coeficiente de operacion eléctrico COP, aumenta ligeramente a
temperaturas superiores a la de activacion del ciclo de simple efecto cuando
se aumenta la relacion de recirculacion.

El ciclo con absorcion adiabatica con r» =5 alcanza un COP menor que el
equivalente de absorcion diabatica a las temperaturas cercanas a las de
activacion de cada ciclo. Una vez que el COP practicamente no varia con el
aumento de recirculaciones, las diferencias son muy pequeias, incluso no
hay diferencias apreciables. Cuanto mayor es la pr, menores son las

diferencias de COP, siendo menores del 8,4 % en el caso de pr=1,8 y
menores del 21,8 % en todos los casos simulados. Sin embargo, para Q'e las
diferencias son las mismas para todos los ciclos simulados, siendo
proporcionales al caudal de refrigerante y estan entre un 14-30 %.

El méximo valor de aproximacion a equilibrio diabatico es de 88 % para el

mejor de los casos. Cuanto mayor es la relacion de compresion mas se
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acerca el factor de aproximacién diabatico a 1. Es decir, con la misma
conductancia UA, se alcanza un 88 % del ciclo ideal de absorcion diabatica
en el mejor de los casos. Sin embargo, la reduccion de area puede ser de
hasta 6 veces respecto de ciclos de absorcion por pelicula, que utilizan
normalmente intercambiadores de tipo tubo-carcasa.

* Elciclo adiabatico esta a un 57 %, con rr = 8, en el mejor de los casos de la
maxima absorcion del ciclo diabatico en caso de que el absorbedor tuviera
un area de transferencia de calor infinito. En el caso del ciclo diabatico, con
area de transferencia de calor finita, estd a un 64% en el mejor de los casos.

* El consumo de la bomba de recirculacion es del orden del de la bomba
principal (la del compresor termoquimico), siendo valores despreciables

comparados con la potencia de calor consumida.

Las conclusiones obtenidas a partir de la variacion del factor de aproximacion al
equilibrio adiabatico en el ciclo de simple efecto y de absorcion potenciado con
compresion mecanica de baja presion son:

e La disminucion del factor de aproximacion al equilibrio hace decrecer mas
la potencia frigorifica que el COP del ciclo que la potencia frigorifica. Este
decrecimiento es entre 3 y 4 veces superior.

* El aumento del factor de aproximacion al equilibrio adiabatico supone un
aumento del COP y de la potencia frigorifica del ciclo. Cuanto mas se aleja
este factor del maximo (1,0), las caidas de COP son mas pronunciadas,
disminuyendo Unicamente un 2,1% para F,; = 0,9 y sin embargo un 10,7%
para F,;=0,6.

» El factor de aproximacion al equilibrio adiabatico afecta de igual manera al
ciclo de simple efecto que al potenciado con compresion mecéanica de baja

presion.

Gracias al estudio de estos parametros y de los resultados experimentales se puede

obtener una conclusion general de este capitulo:
e El factor de aproximacién al equilibrio adiabatico del absorbedor de la
instalacion es del orden de 0,9; por lo tanto, la disminucion en COP

respecto al equilibrio es practicamente despreciable, un 8,4%. Sin embargo,
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para la potencia frigorifica si que hay una disminucion considerable, un

10,2%. Estas diferencias serian mucho menores en caso de que el ciclo
9

diabatico utilizara un circuito de recirculacion para alcanzar valores

cercanos al equilibrio.
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Capitulo?7

Conclusiones y trabajos futuros

7.1. Conclusiones

Las conclusiones de esta Tesis han sido desglosadas segun los objetivos planteados

inicialmente en la investigacion. A continuacion se muestra cada uno de ellos:

Referente a ciclos de absorcion que permiten utilizar muy bajas temperaturas de
generacion:

e Se ha demostrado mediante simulacion numérica que los ciclos de
absorcion potenciada con compresion mecéanica de baja y alta presion
posibilitan la disminuciéon de la temperatura en unos 26°C, pudiendo
trabajar con temperaturas de generacion superiores a 60 °C, con s6lo un
10% del trabajo adicional consumido por la maquina para una relaciones de
compresion de 2.

* Ademéas se ha demostrado que el consumo de trabajo mecanico del
compresor es mas eficiente en estos ciclos que en un ciclo separado de
compresion mecénica, sobre todo cuando las temperaturas de generacion
son inferiores a la de activacion del ciclo de simple efecto.

* El disponer de un compresor mecanico accionable independientemente
permite aumentar considerablemente la potencia frigorifica. Ello abre la
posibilidad de disponer de una maquina unica hibrida que pueda atender la
demanda de forma eficiente.

* La disolucién nitrato de litio-amoniaco presenta caracteristicas adecuadas

para trabajar a estas bajas temperaturas de generacion en ambos ciclos.
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El ciclo de absorcion potenciado con compresion mecanica de baja presion
presenta mejor comportamiento, COP, COP,, relacion de energia primaria,
relaciones de circulacion, potencia frigorifica que el ciclo de alta presion.
Ademas el ciclo de alta trabaja a mayores concentraciones en sal de la
disolucion en las que se pudiera producir cristalizacién con otro tipo de
disoluciones. En el caso de nitrato de litio-amoniaco no parece ser esto
problema. En el ciclo de alta el compresor trabaja a altas temperaturas,
suponiendo una desventaja para el compresor.

El ciclo de absorcion potenciado con compresion mecéanica de baja presenta
gran potencial en instalaciones solares puesto que se puede adaptar a
menores temperaturas de generacion como aumentar la produccion de frio
en ciclo hibrido e incluso en ciclo puro de compresion mecdnica con una
reconfiguracion, evitando la instalacion de un equipo auxiliar como

respaldo a la instalacion solar.

Simulando la presencia de compresor con una operacidon a mayor presion en

absorbedor, ha sido posible evaluar el compresor termoquimico del ciclo potenciado con

compresion mecanica experimentalmente.

Respecto a la evaluacion experimental de intercambiadores de calor de placas como

componentes de compresor termoquimico con la disolucidn nitrato de litio-amoniaco en

flujo monofasico:

Se ha caracterizado térmicamente un recuperador de calor constituido por
intercambiador tipo placas unidas por fusion, en acero inoxidable, con la

disolucion nitrato de litio-amoniaco.

Respecto a la evaluacion experimental de intercambiadores de calor de placas como

generador de vapor con la disolucion nitrato de litio-amoniaco en flujo bifésico:

Los resultados experimentales muestran que el aumento de Ila
concentracion en amoniaco aumenta el coeficiente de transferencia de calor
en flujo bifasico para un mismo flujo de calor por unidad de area de
transferencia.

Se ha comprobado, mediante resultados experimentales, la correlacion de

transferencia de calor para flujo bifasico determinada por Zacarias (2009)



7. Conclusiones y trabajos futuros 203

para la disolucion nitrato de litio-amoniaco, proponiéndose una correccion

en concentracion.

Respecto a la evaluacion experimental de absorbedores adiabaticos en spray tipo

niebla con la disolucion nitrato de litio-amoniaco:

Se ha determinado experimentalmente, tanto el coeficiente de transferencia
de masa como el factor de aproximacion adiabatico, para un absorbedor
adiabatico de spray. El factor de aproximacion al equilibrio muestra un
valor promedio de 90 % con s6lo 205 mm de altura de inyeccion.

Los resultados experimentales muestran que el factor de aproximacién al
equilibrio adiabatico mejora con el aumento de la concentraciéon en

amoniaco de la disolucion.

Respecto al comportamiento global del compresor termoquimico de un ciclo de

absorcion de simple efecto potenciado con compresion mecanica de baja presion:

La simulacion mediante el modelo propuesto en este trabajo ajusta en gran
medida los resultados obtenidos experimentalmente. Este modelo puede ser
usado para estudiar el funcionamiento estacionario de los ciclos hibridos.

A una misma temperatura de generacion, tanto el COP como la potencia
frigorifica aumentan y la relacion de circulacion disminuye cuando
aumenta la presion del absorbedor.

La disolucion nitrato de litio-amoniaco presenta caracteristicas adecuadas
para trabajar como fluido de trabajo en un ciclo de absorcion potenciado

con compresion mecanica de baja y alta presion.

Respecto al estudio tedrico de la recirculacion en absorbedores adiabaticos:

La relacion de recirculacion suficiente para un buen comportamiento de la
absorcion adiabatica es de rr =5, obteniéndose el madximo COP y casi la
maxima potencia frigorifica proporcionados.

La tecnologia de la absorcion adiabatica puede llegar a reducir hasta 6
veces el tamafo respecto a la de absorcion de pelicula. A cambio, el COP
de la absorcion adiabatica es ligeramente inferior o igual a la de la diabatica

ideal, como maximo un 8,4 % inferior en €l caso del ciclo hibrido con
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pr=18 y un 12,9 % para el ciclo de simple efecto. Sin embargo, la
disminucion de la potencia frigorifica es bastante mayor, entre un 15-30 %,
dependiendo del ciclo y la temperatura de generacion. Estos valores se
verian reducidos en caso de que el absorbedor diabatico utilizara un

circuito de recirculacion para aproximarse al equilibrio.

Respecto al estudio del factor de aproximacion al equilibrio diabatico:

El COP disminuye entre 3 y 4 veces menos que la potencia frigorifica con
la disminucion del factor de aproximacion al equilibrio adiabatico. Ademas
la disminucion del COP con un factor de aproximacién al equilibrio

adiabatico de 0,9 es tinicamente un 2,1%, siendo en caso de potencia de un

8,4%.
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7.2. Trabajos futuros

Respecto a la instalacion experimental, se anticipan los siguientes trabajos:

Estudio experimental de las actuaciones de un compresor mecanico de
amoniaco para las especificaciones estudiadas en esta Tesis. Incorporacion
de ese mismo compresor en la instalacion experimental para comprobar el
comportamiento del ciclo hibrido.

Incorporacion de una bomba de recirculaciébn para comprobar las

recirculaciones dptimas en un sistema de absorcion adiabatica.

Respecto a la simulacién de maquinas de absorcion:

Estudio del ciclo de absorcion potenciada con compresion mecéanica de baja
en una instalacion solar a lo largo de un aflo para comprobar la
aplicabilidad de esta tecnologia en instalaciones solares con colectores
planos.

Realizacion de un modelo no estacionario del ciclo de absorcidon para
realizar un estudio més exacto con una instalacion solar. Este modelo se
basaria en los balances que se han desarrollado en esta Tesis, pero
afiadiendo los términos de inercia térmica correspondientes a la maquina y
los fluidos circulantes. Afiadir almacenamiento de masa en los

componentes de la instalacion.
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Anexo 1

Ciclo de absorcion de simple efecto

En la Figura A1l se muestra el ciclo de refrigeracion por absorcion de simple efecto.
En el ciclo de absorcion de simple efecto hay dos niveles de presion como los ciclos
normales de refrigeracion, alta en el generador y condensador y baja en el evaporador y
absorbedor. La principal diferencia con respecto a los ciclos de compresion mecanica es
la utilizacién de un compresor termoquimico en vez de uno de compresion mecanica. El
compresor termoquimico estd compuesto por la bomba de disolucion, las valvulas de
refrigerante y de solucién y los intercambiadores de calor: absorbedor, generador y
recuperador de calor. El resto de elementos del circuito de vapor: evaporador,
condensador y valvula de refrigeracién son los comunes en ciclos de refrigeracion por
compresion mecanica. En el interior del compresor termoquimico circula una solucion,
normalmente formada por una sal y refrigerante, que tiene la capacidad de absorber
vapor de refrigerante. El funcionamiento de este ciclo se explica a continuacion. El
refrigerante en forma de vapor que proviene del evaporador es absorbido por la solucién
concentrada en absorbente en el absorbedor, formando la solucion diluida. Esta es
bombeada a alta presion por la bomba de solucion. Antes de llegar el generador la
solucion se precalienta en el recuperador de calor a través del calor cedido por la
soluciéon concentrada que proviene del generador. Este recuperador aumenta la
eficiencia del proceso ya que utiliza calor que de otra manera tendria que ser liberado en
el absorbedor. En el generador, la solucion es calentada mediante una fuente externa
para producir vapor refrigerante a alta presion. Este vapor circulard por el circuito de
refrigerante, condensandose primero en el condensador, disminuyendo su presion en la
valvula de estrangulamiento y por ultimo produciendo efecto refrigerante en el
evaporador al evaporase. Mientras, la solucion concentrada, vuelve al absorbedor,
primero cediendo calor en el recuperador de calor y por ultimo bajando su presion
mediante la valvula de solucidon. La funcion de los componentes que contienen la
solucion (bomba y valvula de solucidn, absorbedor, generador y recuperador de calor)
es comprimir desde baja presion alta presion, de ahi el nombre de compresor

termoquimico. La diferencia fundamental con los ciclos de compresion mecanica es que
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para subir la presion se utiliza una bomba liquida y no compresor, de ahi el ahorro en
energia mecanica. La energia consumida es calor, que se utiliza para producir vapor de

refrigerante en el generador.

P A Qcﬁ Qg@
condensador generador
recuperador
de calor
evaporador absorbedor
Qe ﬁ Qa@

>

T

Figura A1 Ciclo de refrigeracion por absorcion de simple efecto con recuperador de calor.

El rendimiento de estas maquinas para refrigeracion normalmente se mide con el
coeficiente de operacion que se define como:

capacidad enfriamiento

COP=
calor sumistrado + trabajo bomba
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Anexo 2

Propiedades de la disolucion nitrato de litio-
amoniaco

CORRELACIONES DE INFANTE FERREIRA
Correlaciones en Infante Ferreira (1984b) y en Infante Ferreira (1985)

Calor especifico (J kg™’ K™)
T T Y
Cp(X.T)=1,15125+3,382678 KX + (0,2198+0,4793D>()ﬁ +LI8DK| o

Conductividad térmica (W m™ K™)

k(X,T)=2,093+4,700x10™ [T +-1,548 +-0,0007612 [T +-0,00001535 [T"* (X

Densidad (kg m™)
p(X,T)=-0,1409653 00" X "* +0,2046222 [010* ~1,3463 [T ~0,0039 [T"

Entalpia (J kg™)
Para X< 0,54
> 72, 118 TY

h(X,T)=1570000,54 - X)" =215+| (1,15125+3,382678 X )T + (O,2198+0,4793D¥)m M v
Para X > 0,54

_ s T ) 118 T Y
h(X,T)=689(X -0,54)" -215+| (1,15125+3,382678 (X ) T + (0,2198+O,4793D¥)% g
Presion (Pa)

16,29+3,859((1-x
T+273,15

)3_(2802+4192[@1—X)3)}
P(X.T)=e
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Viscosidad dinamica (Pa s)

1000[(110,949(—18,3949(2+1,918)

-35,6270X +51,5290x 21,205
T+273,15

e

n(x.7)= 1000

Coeficiente de difusion (m” s™). En Infante Ferreira (1985)

b
D(X.T)=7,400x10°" (T+273,1)[Q2,6[Q17,03D¥+68,94EQ1—X)))( d

(L000)™ [25,8°°

CORRELACIONES DE LIBOTEAN

Libotean et al. (2007) y Libotean 2008

Presion (kPa)
3 .
s S BX'
n(p/kPa)=3 A X" +E0
i=0 T/K
Densidad (g cm™)

1 . 1 ,
p/gm™ =Ya,x + b X {T/K)
i=0 i=0

Calor especifico (J g’ K™)

-1 -1 2 i 2 i
Cp/J 'K =Sa X +ThX U{T/K)
i=0 i=0

Viscosidad dinamica (Pa s)

2 2 .
= =1

(binij)*bo
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