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RESUMEN

La tecnologia de bomba de calor emualternativa interesante para la recuperacion del calor
residual de baja temperatugasu revalorizacion a temperaturas supesa 8°C para atender la
demamla de calor en proces industriales, y asi reducir el consumo de energia primaria y de
emisiones asociaddsa tecnologia actual de bombas de calor esté limédaaraluccion de calor

por debajo de @C por las limitaciones de los fluidos de trabajo y de los componeofeEsa a

temperaturas mas altas.

La utilizacibn de mezclas de fluidos tipicas de la tecnologia de absorcion, como la mezcla
amoniaco/agua, en ciclos de compresion mecanica permite reducir la presion de alta, y operar con
relaciones de compresion menorAkser las temperaturas de ebullicion de ambos fluidos muy
diferentes, la evaporacion de la mezcla no puede ser completa y por esta razon se requiere
incorporar una bomba de circulacién en paralelo con el compresor. Esta tecnologia se conoce como
bomba decalor de compresidn/resorcion. Las ventajas de esta tecnologia son multiples: menores
consumos de energia eléctrica en el compresor y operar a temperaturas superiores, con los mismos
componentes que el ciclo convencional. Ademas, la seleccidon de la ccidwos la mezcla de

trabajo y de la calidad del vapor generado son parametros adicionales que dotan al ciclo de una

mayor flexibilidad de operacién.

El objetivo de esta tesis doctoral es estudiar el ciclo de bomba de calor de compresién/resorcion
usandda mezclaCOy/acetonaasi como realizar un estudio tet6rico/experimental del proceso de

desorcion en un intercambiador de calor de placas.

Para alcanzar el objetivo global de este trabajo se han definido diferentes objetivos especificos que
se presentaa continuacion: i) revisién bibliografica de la demanda potencial de temperatura en el
calor residual producido por diferentes industrias para su aprovechamiento en bombas de calor por
compresion/resorcion; ii) determinaciéon de propiedades de la mezglac€®naen intervalos de
temperatura, presion y concentracion de interés para las bombas de calor de compresion/resorcion;
iii) simulacion termodinamica del ciclo de bomba de calor por compresién/resorcion y su
correspondiente andlisis de sensibilidad;estudio experimental del proceso de desorcion de la
mezcla en un intercambiador de calor de placas; v) desarrollo de una correlacion empirica para la
prediccion del coeficiente de transferencia de calor de la mezeladeé®@na y disefio térmico del

desobedor de una bomba de calor de una potencia nominal de 10 kW.

La tecnologia actual de bomba de calor esta desarrolleglagplacaciones de calefaccién zonas
residenciales, sin embargo, la tecnologia de bomba de calor no se ha exparditeraBate a
escala industrial. Leevision bibliograficaealizadamuestra que existe una demanda potencial de
calorentre 90 y 12°C y se argumenta que es especialmente accesibléoparquipos actuales de

bomba de calorLas industrias en las cuales puede dasta aplicacion son: alimentacion,



tabacalera, papel, quimigamadera. La tecnologia deomba de calode alta temperaturae

encuentra en fase de desarrollo

Para la determinacién de las propiedades termodinamid¢aswkzcla de fluidode trabajo se ma
revisado datos experimentales de los fluidos puros y de la ni&@glacetona Se han encontrado
datos experimentales unintervalo de presion entre 214 MPadetemperatura entre 291.¥5
393.15 K yde 0 a 0.98 erfraccion molar @ CQ. Varios aubres presentan diferentes modelos
matematicos y ecuaciones de estado aketerminacion de propiedades de esta me3elda
seleccionad la ecuacion de estado de P&wahinson como la mas adecuada para determinar las
propiedades termodinamicas de lazola CQ/acetonay el modeladdermodindmicadel ciclo de
bomba de calopor compresion/resorcién. Se teterminadcel parametrade interaccién binaria
para la mezcla C#acetona a partir del ajustie losdatos experimentalede presion de vapor,
compogcion molar de C@en la fase liquida y fase vapor de la mezcla/@@tonaen el intervalo
de temperatura de equilibrio liquidaporobtenido en la bibliografiécSe obtuvo una desviacién
maximaentre datos experimentales y calculados para el factor Kgyk relaciona la fracciéon
molar de CQ@en la fase vapor (y) con la de la fase liquida (x) en la mezclfAG&ona,para
temperaturaen el intervalo d&91.15 a 313.15 K333.15 a 353.15 g 333.15 a 393.15 K de
6.21%, 8.70% y 4.28%respectivamee. Se encontré una desviacibmaxima entre datos
experimentales y calculadds densidad de la mezcla €&zetonale 2.45% y 4.11% para la fase

liquida y vapor, respectivamenie5.35% para l@ntalpiade exceso

La simulaciérdel ciclo de bomba de calor pasmpresidn/resorcion se basa en el balance de masa
y energia para cada componethécicloy una serie dhipétesis asumidas del estado de la mezcla

a la entrada y salida en los componeresha seleccionado cinceariables independientes para

la modeizacién del ciclo termodinamico de bomba de calor por compresién/resorcion, estas son:
temperatura de la solucién a la salida del desorbedor, temperatura de la solucién a la salida del
resorbedorgdiferencia de fracciones molards CQ de la solucién ricy pobre éx), presionde

alta ycaudal masico de vapor. Las condiciones de operacion del ciclo de bomba de calor estan
definidas por dos aspectos: el intervalo de propiedades de la robietado en literatura y el
alcance de operacion definido por éhgiama de equilibrio liquideapor de la mezcla. Los
resultados del analisis de sensibilidad del ciclo muestrasidqagemperatura de la solucion a la
salida del desorbedor aumenta deC38°70C el desempefio del ciclo de bomba de calor por
compresiomesorcion diminuye desde un valor de 3 a 1.&L mejor desempefio global del ciclo

de bomba de calor por compresién/resorcion se da con una diferencia de fraccionfxpasites(

0.15 y 0.20. Si aumenta la presion alta del a0 a 50 bael desempefio del ciclo disminuye.

Por otro lado, si la temperatura de la solucién a la salida del resorbedor aden&fita 100°C,

junto con la temperatura a la salida del desorbedor, el desempefio delisitiouye En la

simulacion termodindmica del ciclo dedomba de calor de compresion / reabsorcion utilizando la
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mezcla de C@lacetona como fluido de trabajo, se ha demostrado una revalorizacidén térmica desde
una temperatura de la solucion askdida del desorbedor de 70°C hasta 100°C en la salida del
resorkedor. Los valores calcaldos para la relacidon deaudales de solucion y de vap@r=

Miquidd/Mvapor) S€ €ncuentran en el intervalo comprendido entre 3y 7.

El estudio experimental del proceso de desortiéme como finalidad obtener parametros en
tranderencia de calor y masa del proceso de desorcion de la mezelac&@Gna en un
intercambiador de calor de placass condiciones de operacién del banco de ensayos fueron
determinadas a partir del modelado del ciclo de bomba de calor de compresiGafresdet

intervalo de caudales volumétricos del intercambiador de dalptacasisado. Se ha disefiado y
construido un equipo experimental para realizar el estudio del proceso de desorcion de la mezcla
CO,/Acetona en un intercambiador de calerplacagjue opera como desorbedbes resultados
experimentales muestran valores para el coeficiente de transferencia descaturgl®.1G 0.2

kW/m?. K. Unatemperatura del agua de calentamiedgo40°Cy una diferencia de temperaturas
media logaritmica @re 5 y20°C favorecen a la transferencia de calor. El valorsdisminuye

cuando la presibn de ensayo aumenta desde 10 a 18 bar. La transferencia de calor en el
intercambiador mejora en fracciones masicas bajas deC@ mezcla Cgacetona (22 a 2b).

El titulo de vapor medio calculado en el intercambiador de dalpfacaslcanzaun valor maximo

dd 16% a una presion de ensayo de 12 Bhflujo de calor calculado en el intercambiador se
encuentra en un rango entre 1.5YBNV/m?. El caudal maside desorcién calculado entre 0.002

y 0.005 kg/s.

Se ha desarrollado una correlacion matematica para el coeficiente de transferencia de calor de la
solucion CQ/acetona a través de correlaciodedaliteraturg obteniéndose valores de desviacion
maxima mediay minimade 35.9,15.1y 0.1% entre datos experimentalesglculados cora

correlacion propuesta.

Se ha realizado el disefio térmico de un desorbedor usando un intercambiador de calor de placas.
Los parametros y condiciones de operacion utibgaeh el disefio fueron obtenidos a partir de la
simulacién termodinamica del ciclo de bomba de calor por compresién/resorcion usando la mezcla
COy/acetona y las caracteristicas geométricas del intercambiador deeglacasen el cual se
realizaron losensayos experimentales. Se seleccioné una potencia nominal del resdebélor
bonba de calor de 10 kW y se determimdacarga térmica del desorbedor de 3.15 kW. Se ha
determinado que es necesaria un area de transferencia de calor minima det.8ttlesorbedor

y 24 placas. Lpérdida de cargen el desorbedas de 0.638 bar
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ABSTRACT

Heat pump technology is an interesting option to recover waatah®w temperaturd0-60°C) and

upgrade it to temperatures abd®3@C to meet the heat demand in industrial processes, and thus reduce
consumption of primary energy and associated @@issions. Current heat pump technologies are
limited by the thermodynamic properties of working fluids and the resistance of theiomentp to

take advantage of the high temperatures available in some industrial processes. Conventional fluids such
as ammonia are used in heat pumps for industrial applicationgver, this fluid or its solutions turn

out to be toxic, polluting and lingd.

The compression/resorption heat pumps represent an interesting option for this kind of applications.
They use a zeotropic mixture (refrigerant/ absorbent) and a solution circuit between a desorber and a
resorber, instead of the conventional evapomatdrcondenser used in the mechanical compression heat
pump. The main advantage of the compression/resorption cycles involves the best performance due to
pressure reduction of the high pressure in the cycle compared to the case using pure refrigérant, and
improvement of the cycle efficiency due to lower internal and external temperature gradients at the
desorber and resorber (Lorentz cycle). Moreover, heat production may be varied by changing the

concentration of the circulating solution between thedes and resorber.

Carbon dioxié (COy) is a nontoxic, nonflammable, chemically inert refrigerant that can be found in
nature and can also be mixed with other absorbent fluids for use in compression/resorption heat pumps.
The CQ/Acetone working fluid$ a feasible alternative to be used in compression/resorption heat pump
cycles dued its solubility and stabilityThis research aims to experimentally study the desorption
process in a plate heat exchanger of the/@tone mixture as an alternative fits use in the

compression/ resorption heat pump cycle.

A series ofspecific objectives have beerfided to achéve this goal. These objectives are i) Literature
review on the potential temperature demand in waste heat produced by different industrsesifio
compression/resorption heat pumps. ii) Determination of the properties of ti@c€0One mixture in

the ranges of temperature, pressure and concentration of interest for comfresssiation heat pumps.

iii) Thermodynamic simulation of the comgssion/resorption heat pump cycle and its corresponding
sensitivity analysis. iv) Experimental study of the desorption process of the mixture in a plate heat
exchanger. v) Development of an empirical correlation to determine the heat transfer coeffitient

CO; / acetone mixture and thermal design of a heat pump with a nominal power of 10 kW.

Current heat pump technology is developed for space heating applications in residentiad ez,

heat pump technology has not been efficiently expandaal itedustrial scale. A literature review shows

that there is a potential heat demand bet8eamnd 12°C, and it is argued that it is especially accessible

for industrial heat pumps. This application is particularly suitable for industries such afadta,

paper, chemicals and wood. Current industrial heat pump technology is in the development and

prototype construction phase.



For the determination of properties, experimental data of the pure fluids and #fe€&6ne mixture

has been reviewed. Exjimental data have been found in a pressure range between 7.20 and 14 MPa,
temperature between 291.15 to 393.15 K, and 0 to 0.98 in molar concentration, dorCbe
COy/acetone mixture. Several authors expose different models and equations of stdie for t
determination of propertien the studied mixture. The PeRpbinson equation of state has been chosen

as the most suitable for determining the thermodynamic properties of thiac€One mixture and

modedling the compression/resorption heat pump cycle

Binary interaction parameters have been determined from regression analysis between the with
experimental pressure data, composition of; @Deach phase of the mixture corresponding to a
equilibrium liquidvapor temperature of the mixture @@&retoneValues offactor K=y/x have been
obtained with gperimental data of liquigdtapor equilibrium for a temperare range between 291.15 to
313.5 K 333.15 to 353.15 anB33.15 a 393.15 KA maximum deviationbetweenexperimental and
calculated data in the cas&using the Equation of State BEngRobinsonof 6.2 is reported for
temperatures betwea 291.15 K and 313.15 B,70% for temperatures betweg3B.15 K and 353.15 K

and 4.28% foB33.15 K and 393.15 KA maximum deviation of 2.45% and 4.%dwas foundetween
experimental and calculated data for density of the mixture CO2/acetone in the liquid and vapor phase,

respectively, and of 5.35% for the excess enthalpy.

Thesimulationof the compression/resorption heat pump cycle is based on the energy abdlarass
for each componerdf thecyclkand a set of assumptions of the mi
inlet and outlet.Five independent variables have been selected for the thermodynamic cycle modelling

of the compression/resorption heat pump,ollis the following: solution temperature at the desorbers

outlet, solution temperature at t heconmcengatonimer 6s o
the mixture and the poor solutigneex ) , hi gh pressure and vapor mass
heat pumpds thermodynamic cycle is defined by t wc

in the literature and the operating range defined by the heppdr equilibrium dagram of the mixture.

The results of the sensitivity analysis show that if the temperature of the solution at the desorber’s outlet
increases from 30AC to 70AC the perforcyeence of
decreases from3to 1Thebes gl obal performance of the compres
is achieved with @x range between 0.15 and 0.20. If the high pressure of the cycle indreas&9

to50bar t he cycl eds plathétlermodymamie simdlation oé tbesmgression /
resorptiorheat pump cycle using the @&@cetone mixture as working fluid, a heat thermal upgrade has

been demonstrated from a solution temperature at the desorber outlet of 70°C to 100°C at the resorber’s
exit. It is also shown that the viation in vaparr flow does not affect the performance of the cycle, since

the results overlap one another. The calculasddes for thesolutionflow ratio (f = Miguid/Mvapo) are

in the range between 3 and 7.

The aim of the experimental study of the algsion process is to obtain parameters in heat and mass

transfer of the Celacetone mixture in a heat plate exchanger.opfegatingconditions and independent
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variables of the experimental equipmehéwe been determined from the mdae of the
compres®n/resorption heat pump cycle and the volumetric flow range rates of the heat plate exchanger
used. Has been designed and built experimental equipment to studgstirption process of the

COy/acetone mixture in a heat plate exchanger as a desorber.

The experimental results show values for the heat transfer coeffigignbetween 0.1Gand 0.2
kW/m?.K. A temperature of the heating wat#r40°Canda Logarithmic mean temperature difference
between 5 to 12°€nhance the heat transfer. Thevdlue decrases wheithe pressur@increases from

10 to 18 bar.The heat transfer in the heat exchanger impraitbsthe low mass fractioaf CO; in the
COy/Acetone solution (2 - 25%). The calculated mean vapour quality reaches a maximum value of
16% at a test pssure of 12 bar. The calculated haw in the heat exchanger is between the 1.5 and
5 kW/n? range. The desorptianassflow rateis between 0.002 and 0.005 kg/s.

A mathematical correlation has been developed for thefhhe CQ/acetone mixture through
correlations found in literature and the adjustn@ntaluesin its coefficients. A maximum, medium
and minimum deviation of 35.9, 15.1 and 0.1% has been obtained between experimental data and

determined by the proposed correlation.

The thermal design of a desorber has been developed with a heakgieteger. The parameters and
operathg conditions used in the design were obtained from the thermodynamic simulation of the
compression/resorption heat pump cycle using thgd@@@&tone mixture asork fluid and the geometric
characteristics of the heat aexchanger in which the tests were perfornvéds selected a nominal
capacity in the compression/resorption heat pump absorber of 10 kW was selett@dlesorber heat
load of 3.15 kW was determinedl minimum value otheheat transfer area @f01 m2 was determinate

in the heat plate exchangand 24 plates. The pressure drop calculmtelde desorber was 0.638 bar.
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CAPITULO 1

INTRODUCCION, JUSTIFICACION Y OBJETIVOS
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1.1 INTRODUCCION

Las necesidades de calor del sector industrial suponen un 20% del consumo global de
enerda,y en su mayor parteroceden de la combustion tezursodosiles[1]. Por esta

razon, es la mayor fuente de emisiones directas dealCanbiente, aproximadamente un

24% ce las emisiones totales en el afio 2018 (8.5 Gigatoneladas §€2T.CEn los
préximos afos este sector debera redlecihuella de carbono para cumplir con los
compromisos intergubernamentales internaciona&$ Conferencia Internacional sobre
Cambio dimatico. COP 21, COP 22... etc.), para lo cual tendra que implementar
tecnologias energéticas limpias, sustituirdombustibles fésiles por recursos renovables

y mejorar la eficiencia energética en procesos y sistemas de generacion energética.

Son numerosos lggrocesos industrialesn queuna gran cantidad de calor residual se
desecha al ambienteedianteorres de efrigeracion o aerotermos. Una gran parte de este
calores debaja temperatura y no puede ser reutilizado directamente por falta de demanda
de calor a estas temperaturas. Globalmente, se estima que el 42% del calor industrial
residual se produce a temperats por debajo de 19D [3]. En cuanto a la demanda de
calor, una parte importante del calor de proceso en los sectores industriales agroalimentario,

guimico y del papel, es a temperaturas inferiores 8150

En la Figura 11, se muestra la distribucion de la demanda de enemgthsector industrial
en Europd4] e ilustra acerca de la importancia de la demanda de calor de proceso (66%)

y de catfaccion de espacios (11%).

Total energy demand - 2950 TWh/a Process heating demand - 1952 TWh/a
Others - RES

Blomass (0.4 %)
(11 %)

Electricity  F&ES]
(8 %)

Process
cooling
(3 %)

MNon-RES <

Space

Temperature Fuel source

Figura 1.1 Demanda de energia final en la industria europea por aplicacibn amplia
(izquierda), demanda de calor de proceso por nivel de temperatura (centro) y fuente de

energia (derecha) (RES = renovadtergies sourcgf]
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Ademas, puede observarse en esta figura como el 11% de la demanda de calor de proceso

es a temperaturas inferior@d00°C, yel 26% entre 100 y 200°C.

La recuperacion del calor residual de baja temperatura y su revalorizacién a temperaturas
mas elevadas en donde existe demanda de calor, es posible mediante la tecnologia de
bomba de calor. En la Figut2, se muestra esgmaticamente una bomba de calor junto

con lasfuentes y demandas de calor del ambito indust@lbomba de calor es una
tecnologia probada, reconocida como tecnologia renovable y que destaca por su eficiencia
energética en la produccion de calor; sucapién al ambito industrial podria reducir
significativamente el consumo de energia primaria y reducir las emisiones de calor al
ambiente, y las emisiones de £®igural.3), lo cual justifica sunclusion estratégica en

el proces dedescarboniacion del sector industrial en muchos paises.

Gases

s a i 0

T Produccién ) Emisiones de COZ combustible 10% )
de calor 100% A Calor residual

Procesos T—— . Calor 100%

de secado = 3 d v

procesado 3
» i E 100% r“ﬂ
Calefaccion [ bt
de espacios. T ’ |

?

Bombas de calor industrial

o=

Figura 1.2 Representacion deentes y Figura 1.3 Aprovechamiento de ator

demandas de calen una bomba de calor  esidual y emisiones de G@n industria

. . con a) tecnologia convencional usando

industrial[5]. . - .
combustibles fosiley b) tecnologia de

bomba de calg#].

Calor
suministrado

Combustible Eficiencia =80%

fosil 110%
b) Calor procesado 100 %

Calor residual
misiones de CO2 ;
0-33% rF
I

?ﬁl * Bomba de calor

COP>1

Fuentes
de calor

Potencia
eléctrica 25%

Calor residual recuperado 75%

Actualmente la tecnologia de bomba de calor se utiliza en el sector resideocrargial

para aplicaciones de calefaccidén y calentamiento de agua sanitaria, a temperaturas de hasta
60°C. En el sector industrial, su presencia es muy pequefia, entre otras razones porque al
ser las demandas de calor a temperaturas mas elevadas, lagiecaotual no puede
hacerlo y se requieren nuevos desarrollos para la produccion de calor a temperaturas
superiores, y de esta manera penetrar en el sector industrial. Las limitaciones tecnoldgicas

actuales de las bombas de calor de compresién tienemequanto con los fluidos de
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trabajo que no son adecuados para operar a altas temperaturas, como con los componentes
actualmente disponibles, especialmente compresores con limitaciones de temperatura de

descarga, lubricantes y presion de operacion.

1.2BOMBA DE CALOR POR COMPRESION

1.2.1 Tipos de bombas de calor

Las tecnologias de bombas de calor pueden clasificarse desde el puwistad
termodinamico segusu activacion energética mediante trabajo o calor. Dentro del primer
grupo, los sistemas tipisason las bombas de calor de compresion, mientras que en el
segundo tipo hay dos posibilidades: las bombas de calor con accionamiento térmico tipo |

o tipo Il, mas conocida esta Ultima como tfan®ador de calor (Figurh4).

Las bombas de calor acciatzs con trabajo intercambian calor a dos temperaturas
diferentes. La baja temperatura es la temperatura de la fuente de calor disgenible,
mientras que la temperatura alta corresponde a la de suministro d&alda, diferencia

de estas temperatg;d>-T1, es la elevacidon de temperatura realizada con la bomba de calor.

F
a) b) c)
Ty L
< 1 4 -] ~[a]
=
E_ I, EJ = |9._:|.| — m -
= AHP
To ={Q,
AHT
P S SE—— S— .'\.ﬂlhk‘l“ e ———————————— e ——————— ]
Work-driven Heal Fumps Heat-driven Heal Pumps
(Two Temperature Levels) {Three Temperaiore Levels)

Figura 1.4Bombas de dar accionadagportrabajo (a) y con accionamientdérmicotipo

| (b) y tipo 1l (transformador de calor) (c)

La eficiencia energética de estos equipoxa@=mcterizada a través del Coeficiente de
Operacion COP) definido como la relacion del calproducidoQz dividido por el trabajo

consumidoW. El balance de energia en la bomba de calor, nos permite relacionar los
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intercambios denergia en forma dmalory de trabajo que tienen lug&; + W=Q>, y el
COP=Q/W.

Estos equipos también se conocen como amplificadoresatey@abue el calor producido
es siempre mayor gua energiaen forma ddrabajo consumidopor lo queel COP es

siempre mayor que la unidad.

Las bomlas de calor con accionamiento térmico requieren el intercamtualaepor lo

menos conres fuentes térmicaabaja, media y alta temperatura. En el caso de las bombas
de calor con accionamiento térmico tipo | (Figura 4.bfusgionamiento es muy similar

al de compresién de vapor, su diferencia consiste en sustituir el trabajo requerido para su
accionamiento por el calor requerid@s) de alta temperaturdd). En este caso el balance

de energia se escribe con@a:+Qz= Q2siendo COP= Q2/Qs.

En el caso del transformador de calor (Figura 4.c), el pabmedentele la fuente de calor
(Q1) se encuentra una temperatura intermedi@y). Este calor es revalorizado en parte
(Q2) a la temperatura de suministro de cdlb¥), miertras que etalor restant€Qo) es
degradado a la temperaturaja {To) y disipado al ambiente. En este caso el balance de
energia se escribe de la forn@i= Q2+Qo y el COP= Q-/Q:. Al ser dominante la
tecnologia de bomba de calor de compresion, nosaliemitos en adelante a este tipo de

equipos.

1.2.2 Comportamiento de la bomba de calor de Carnot

El modelo de bomba de calor ideal accionada con trabajo, es el ciclo de Carnot, siendo en
este caso €OPcamot= T2/(T2-T1) funcion de la temperatuila de suministro de calor, y de

la elevacién de temperatura del calor suministrado respecto de la fuente de-¢alor

En la figural.5, se muestra la representacion graficaCdeP del ciclo ideal de Carnot, en
funcién de la temperatura de la fuente dercpéra distintos valores de la temperatura de
suministro de calof6]. Puede observarse comoGDP aumenta con la temperatura de la
fuente de calor para un valor dado de la temperatura denistnmide calor, mientras
disminuye con la temperatura del suministro de calor cuando la temperatura de la fuente de
calor esta fijada. Obsérvese gque para un valor determinado de la diferencia de temperaturas
(T2>-T1), por ejemplo, de 70 K, € OP se mantiae y hasta aumenta ligeramente, de 5.3 a

5.9, cuando la temperatura de praddan de calor pasa de 100 a 130Se observa también

gue elCOPaumenta de 11.8 a 12.4 cuando la temperatura de depasalde 80 a 100°
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Por lo que puede concluirse que elgmaial de revalorizacion se mantiene elevado a altas
temperaturas y € OPde bomba de calor es mayor que la unidad, haciendo esta tecnologia

prometedora.

- - -
o \S] pas

COPCamot [']
(o]

2 Tsink
COPCamut = =

Tsink - TS()UI"Cl:
0 T T T T
20 30 40 50 60 70

Heat source temperature T..,... [°C]
(constant, no temperature glide)

Figura 1.5COPdel ciclo ideal de Carndi6]
1.2.3 Situacién actual de la tecnologia de bomba de calor por compresion

La tecnologia de bomba de calor basada en la compresion mecanica de vapor es la mas
desarrollada y extendida comercialmentgpagaus et a[6] han publicado recientemente

una revision completa y rigurosa sobres las tecnologias de bomba de calor de compresion
a alta temperatura, y Ayou et fl] incluyen tambiénen su revisiéas bombasle calor

con activacion térmica, de igual forma realizan una descripcion de esta tecnologia, sus
aplicaciones y futuros trabajdsa tecnologia de compresion mecénica de vapor utiliza una
gran variedad de configuraciorsssde los ciclos de simple etapa con o sin intercambiador

de calor interno, de compresion multietapa, de cascada con diferentes fluidos de trabajo o

transcritico con C@ (Fig.1.6)
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Figura 1.6 Configuraciones de ciclos de bombas de calor de alta tatape (a) simple

etapa (b) simple etapa sin intercambiador de calor interno, (c) transcritico epfdCO
cascada con fluidos diferentes, (e) simple etapa con intercambiador de calor interno y (f)
doble etapa de compresion con inyeccion de vapor.

Arpagaus et al[6] identificaron trece fabricantes de bombas de calor con produdeio

calor a temperaturas de @09 superiorg, de los cuales solo dos puedeminigrar el

calor por encima d&30%C, y en un solo caso se alcanza una temperatura suministro de

150C (Vicking heating engines S.A.En la Tabla 11, se recoge mas informacion sobre

estos equipos, incluyendo la capacidad, fluido de trabajo y tipo de conymadoren cada

uno. Kobelco - Kobe Steebfrece un sistemcon suministro de calor a 185§ue incorpora

una etapa de re compresion mecanica de vapor. En cuanto a los tipos de compresores

utilizados en estos equipos, podemos observasgnaisados de distintos tipgsston,

tornillo y turbocompresores. Los fluidos de trabajailizados en estos equipos

corresponden &FC, R134aasicomo refrigerantes naturales, amoniaco ».CO
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Tabla 1.1 Caracteristicas técnicas de las bombas de calor de alta temperatura disponibles

comercidmente[6]

Manufacturer Product Refrigerant Max. heat sink temperature  Heating capacity Compressor type
Kobe Steel SGH 165 R134a/R245fa  165°C 70 to 660 kw Twin screw
(Kobelco steam grow heat pump)  SGH 120 R245fa 120°C 70 to 370 kW
HEM-HR90,-90A R134a/R245fa  90°C 70 to 230 kw
Vicking Heating Engines AS HeatBooster 54 R1336mzz(Z) 150°C 28 to 188 kw Piston
R245fa
Ochsner IWWDSS R2R3b R134a/0KO1  130°C 170 to 750 kW Screw
IWWDS ER3b (:]KD (R245fa) 130°C 170 to 750 kW
IWWHS ER3b OKO (R245f2)  95°C 60 to 850 kw
Hybrid Energy Hybrid Heat Pump  R717/R718 120°C 025t0 25MW  Piston
(NH3/H;0)
Mayekawa Eco Sirocco R744 (CO,) 120°C 65 to 90 kW Screw
Eco Cute Unimo R744 (COy) 90°C 4510 110 kW
Combitherm HWW 245fa R245fa 120°C 62 to 252 kw Piston
HWW R1234ze R1234ze(E) 95°C 85 to 1301 kW
Diirr thermea thermeco, R744 (CO,) 110°C 51t02200kW  Piston (up to 6 in parallel)
Friotherm Unitop 22 R1234ze(E) 95°C 0.6 to 3.6 MW Turbo (two-stage)
Unitop 50 R134a 90°C 9 to 20MW
Star Refrigeration Neatpump R717 (NH3) 90°C 035t015MW  Screw (Vilter VSSH 76 bar)
GEA Refrigeration GEA Grasso R717 (NH3) 90°C 2t04.5MW Twin screw (63 bar)
FX P 63 bar
Johnson Controls HeatPAC HPX R717 (NH3) 90°C 326to 1'324kW  Piston (60 bar)
HeatPAC Screw R717 (NH3) 90°C 230to 1'315kW  Screw
Titan OM R134a 90°C 5 to 20 MW Turbo
Mitsubishi ETW-L R134a 90°C 340 to 600 kW Turbo (two-stage)
Viessmann Vitocal 350-HT Pro  R1234ze(E) 90°C 148 to 390kW  Piston (2—3 in parallel)

En la Figural.7, se muestran los valores de COP de estop@sjauando producen calor

a 140€ en funcién del salto de temperatura, que varian desde 6 a 1.5 con saltos de 20 a

130 K

o
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Figura 1.7 Variacion delCOP de diferentes bombas de calor comerciales en funcién del
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salto de temperaturds-T1, para produccion de calor a 1@J%].
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Entre las bombas de calor camiales de la Tabla.l, dest aca | a denomi n:
cal or Bubdedami naci - n deombihatidndea lalteckdologicede d e b e
absorcién con un sistema de compresion mecanica de vapor. Esta bomba de calor opera
con la mezcla de trabagonmoniaco/agua y puede recuperar calor a temperaturas entre 20 y
75°C para su revalorizacion a temperaturas de hasta 120°C, utilizando compresores de
piston convencionales. En la Figut&Z puede observarse como estos equipos pueden
operar con gran flexibdad, saltos de temperatura superiores a 700Pselevados, de

hasta 6. El apartado siguiente se centraré en este tipo de bomba de calor.

1.3 BOMBAS DE CALOR DE COMPRESION/RESORCION

La bomba de <cal or deno ini esaudasdontbdeicdmprestba 0 e n
mecanica de vapor cuyo fluido de trabajo es la mezclgHdB. Esta mezcla es del tipo
zeotr@ico, es decir sus componentes tienen temperaturas de ebullicibn muy diferentes. Al
afiadir agua al amoniaco, la presiéon de saturacion de la mantdatemperatura dada es

menor que la del amoniaco puro, lo cual permite reducir la presion alta del ciclo de bomba

de calor operando con dicha mezcla en lugar de trabajar directamente con amoniaco puro.

A titulo de ejemplo, el amoniaco a 90°C condensa bab, mientras que en el caso de la
mezcla NH/H20 con un 30% de amoniaco (en masa), la temperatura de saturacion es de
148°C a la presion de 25 baa evaporacion de mezclas del tipo amoniaco/agua a una
presion constante, se lleva a cabo con un deskramde temperaturas muy grande, lo

cual no es admisible en la practica. Por esta razon se busca realizar su evaporacion de forma

parcial y no completa, con deslizamientle temperaturas adecuados a egdiaacion.

En la Figural8 se muestra un esquande una bomba de calor de simple etapa de
compresidn/resorcion con temperaturas en los circuitos extétstas temperaturas son
consideradas como una guia para mostrar el funcionamiento de este tipo de bomba de calor.
Los componentes del ciclo son lossmos que los del ciclo convencional, aunque con
denominaciones diferentes para el evaporador, denominado desorbedor, y el condensador,
conocido como absbedor o esorbedor. Como resultadel proceso devaporacion en

el desorbedor se genaraa corriate bifasica en equilibrio de faseguido-vapor. Tras la
separacion de las fases, la corriente de vapa@omprimida en el compresor mientras que

la corriente de soluciées bombeadaresion alta mediante una bomba de circulacion, y
ambas conducidag absorbedor o resorbedor en donde se produce el suministro de calor

atil, mediante el calentamiento de un fluido exterior, tal como muestra la Biguiza

38



absorcion de la corriente de vapor por la solucion procedente del desorbedor, se lleva a
cabo endos etapas; en la primera tiene lugar una absorcion adiabatica, en que el calor
liberado en el proceso de absorcion sirve para calentar la solucion subenfriada hasta
alcanzar la saturacion; en la segunda etapa, el proceso de absorcidén continua, peso ahora
transferido a la corriente exterior. Ambos procesos pueden tener lugar en el mismo

componente o en dos diferentes.

Agua Agua
40 - 75°C 75 - 110°C

4 f
—— o

Bomba de
Depésito Compresor @ impulsiéon
solucion
Valvula de Separador
expansion liquido- vapor

v 4@

20 - 75°C Calor residual
15 - 75°C

Figura 1.8 Esquema de la bomba de calor de compresion/resorcion con temperaturas tipo
ejemplo en circuitos extern®]

E I concepto de esta bomba de cal or dAhibri
en 1895[9]. Este tipo de bomba de calor es conocido en la literatura bajo diferentes
denominaciones siendo las mas extendidas las siguientes: bomba de calor de compresion
de vaporcon circuito de solucién, de compresidn/absorcién o de compresién/resorcion.
Sloan y Roncinf10] publican las primeras patentes en 1920, pero es AltenKiridhel

gue realiza estudios tedricos de estos sistemas mostrando su gran potencial de ahorro de
energia en 1950. Sin embargo, su desarrollo tecnoldgico es mas reciente. Actualmente, la
empresa Hybrid EnergkS fabrica este tipo de bomba de calor tal como se muestra en la
Tabla 11 con Amoniaco/agua como su principal fluido de trabajo. Cabe mencionar por su
interés, los trabajos de investigacion que desde la década de los 90 se vienen realizando en
la Technial University of Delft[12] sobre los ciclos de compresién/resorcién con
compresion humeda. En estos ciclos se realiza la esnpr de la corriente bifasica

procedente del desorbedor por lo que no se requiere la bomba de solucion. Una de las
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ventajas mas importantes de la compresion humeda es la disminucion del recalentamiento
del vapor a la descarga, asi como la utilizaciola delucion como lubricante. En la Figura

1.9 se muestran ambos ciclos de compresién seca (a) y humeda (b).

a)

Bomba de
impulsion

Depiosite
solucion

L}
Compresian seca@ (

[}

_ |
Separador Wialvula de
liquido- vapor expansidn

DPepdsito
solucidn

himeda

Vilvula de '\
expansion 40N

Figura 1.9(a) ciclo de compresion seca (b) ciclo de compresion hafiétia

Las ventajas de un ciclo de bomba de calor por compresion/resorcion frente al convencional
de compresién de vapor para unas caondis dadas en las temperaturas de la fuente y de

suministro de calor son las siguientes:

1) Al operar el ciclo a menores presiones de alta por la presencia del agua, pueden
utilizarse componentes mas convencionales como intercambiadores de calor,

compresores etc.

2) Al operar el compresor a una menor relacibn de compresion, el consumo

energeético es menor y por tanto mejorar@@P

3) Al reducirse la temperatura de descarga en el compresor, el compresor puede
ampliar las condiciones de operacion (memplo, operar a relaciones de

compresion mas altas).

4) Al variar el contenido de agua de la mezcla o la presion de alta, la bomba de calor

puede operar a temperaturas mas elevadas

5) La posibilidad de realizar la transferencia de calor con deslintoniale
temperatura flexibles puede redundar en una reduccion de las irreversibilidades
asociadas a la transferencia de calor y por tanto en una mejora de la eficiencia

energética
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1.4 CICLOS DE COMPRESION/RESORCION CON MEZCLAS DE CO:2

El uso del CQconp fluido de trabajo en bombas de calor de compresion de vapor es una
realidad. En la Tabla.1 puede verse que existen dos fabricantes de tres modelos que
suministran calor a temperaturas de 90, 110 o 120°C, operando coenCe€iclos

transcriticos

La uilizacion de mezclas de G@n ciclos de compresion subcriticos ha sido objeto de
varios trabajos de investigacién, como los de Boutellier §t4lcon CQ/propano con la
finalidad de mejorar el COP en aplicawés de produccidon de agua caliente a temperaturas
de hast®5%C. Zhequan et a[15] realizan una comparacion del rendimiento energético de

los sistemas de bomba de calor que utilizan refrigerantes R744 y R410A. Los resultados de
la simulacion muestran que €OP de un sistema hibrido dempresién/absorcion de

bomba de calor alcanza @©Pde 355.

La utilizacion en ciclos de compresion/resorcion con mezclas déacdfna para
aplicaciones de refrigeracion y climatizacion fue objeto de la tesis doctoral de Eckhard
Groll en la Universidad de Hannover en 199d], y susresultados publicados en Groll y
Kruse[17] y de trabajos posteriores con mezclas de £ 6iros absorbentes en ciclos de
compresién/resorcid con compresion humeda para aplicaciones de climatizacién en
vehiculos, para la sustitucion del R134a en los sistemas de compresion convencionales.
Mas concretamente, en 2000 se publican deenges de Spausschus y Heg®] sobre
mezclas de Cg&con distintos fluidos absorbentes (denominados ictoffuen sus trabajos)

y la utilizacion de compresorexcroll, convencionales, en el proceso de compresion
huimeda.Este trabajo propone que el rendimiento de este sistema tiene una reduccion
significativa de la presion de trabajo (por debajo de 35 bar)jgresecapacidades de

enfriamiento gracias a la tecnologia de reabsorcién y el uso de un compresor scroll.

En 2002, Mozurkewich et d19] estudianmediante simulacion numéricaddsempefio

de un ciclo de compresién/resorcion con compresibn humeda y comparan el
funcionamiento del ciclo con Gfacetona y otras mezclas de £€n N-methyt2-
pyrrolidone, neopentylglycol diacetate ybgtyrolactone operalo en las mismas
condiciones de presion de alta y temperaturas que el sistema convencional con R134a en
automoviles.Este trabajo concluye que los resultados con la mezclgafona son
mejores que con las otras mezclas, pero que es convenienterdasiiteiona por razones

de compatibilidad de materiales.
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En la misma linea investigadora, en 200@ngming et al[20] publican los resultados
experimentales de un equipo de climatizacion ensayada banco de pruebakn esta
investigacion se aplica un método de dos etapas para la integracion de calor de un ciclo de
energia de C®transcritico a un proceso de gasificacion de carbdn. La primera etapa
consiste en optimizar los parametros del procesotegracion de calor y la segundalan

integracion decalor viableauna red de intercambiadores de calor.

El uso de Liquidos ionicos en mezcla conC€3 mas reciente. En 2014, Wugtlal.[21]

estudian mediante simulacion numérica y experimentaknen un banco de ensayos, un
sistema de compresion/resorcion con compresion humeda para climatizacion de
automoviles, utilizando la mezcla €@ [hmim] [Tf2N], observando que mejores
resultados podrian obtenerse utilizando liquidos idnicos con reaagignicg, por ser

mayor la entalpia de absorcidén en sistemas con reaccion quimica que en los convencionales.
Recientemente, se ha publicado un trabajo sobre los resultados experimentales de la
absorcion del C&por mezclas de C{xon el liquido idnico [emim[TF2N], que muestran

las dificultades técnicas que presentan la utilizacion de los liquidos i6nicos por su alta

viscosidad y elevada concentracion de las mezclas.

1.5 USO DE INTERCAMBIADORES DE CALOR DE PLACAS EN SISTEMAS
DE REFRIGERACION Y BOMBAS DE CAL OR

Los intercambiadores de calor de placas han sido utilizados en condensadores y
evaporadores con NH en absorbedes y desorbedores con mezclas coNids/H>O o
NH3/LiNO3y NH3/(LINO3+H20). En la Tabla 1.2 se presenta una revision bibliografica de
trabajos de condensacién, evaporacion y ciclos de compresion/absooaibiHz y sus
mezclas, se muestra sesumen déas condiciones de operacion, intervalos de estudio y

otros parametros importantes de los trabajos publicados cendvtb refrigerante.
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Tabla 1.2Referencias bibliograficas rectgulas sobre uso de amonigcmezclas en
intercambiadores de calor de placas

Referencia T'tUI.O de_Ja Intervalos de estudio
publicacion
Carga térmicale refrigeracion25kw
Fluido de trabajoNHs/H,0
Dedng of a Caudal masico de agua: 6 a 8 kg/h
novel Uso de alor residuabe 65 a 90°C.
Grund et al| F€sorption Temperaturas de enfriamiento < 0°C

refrigeration

[22] system with an Presién maxima:3 bar
attached ice COPR. 0.30a0.41
storage systen Intercambiadores de calor de plagaaterial deacero inoxidable
AISI 316, Numero de placas 5Blacas corrugadaon angulo
de inclinacién de placa de 60fmensioneg67x192x157 mm
NHs _ Carga térmicale refrigeracion 6 kW
icnogdpel‘gtseaﬁggt © Taguade enfriamiento: 13.4 a 22.6°C
exchanger: - Caudal masico por unidad de superfi@gi 78 kg/nts
T ‘ al Experimental Presion 6.30-9.30bar
[2%? etal investigation Titulo de vapor en el intercambiador: 0.05 a 0.65
on flow Coeficiente de transferencia de ca®25 kW/m? K
patterns, heat Intercambiadorde cabr de placas: 3 placast@nales, area d
gi?gﬁ;land transferencia de calor de 0.646, @ngulo deplaca 63°, paso d
pressure drop corrugaciors.67 mm, espesor de placa 0.58 mm
Carga térmicalel intercambiador de calor de placa$5kW
Fluidos de trabajo: NHB R12, R134a, R507a
Performance CaL_JdaI masico por unidad de superfibi€i 31.4 kg/nis
of plate heat Flujo de calor: 1.9 a 6.9 kW/An
exchangers Titulo de vapor a la salida del intercambiador: 0.2 a 0.95
Huang J. used as Temperatura: 5.9 a 13°C
[24] refrigerant Coeficientede transferencia de cal@:75 a 4.37%W/n?. K
liquid 7 Intercambiadorde calor: &ngulo de placa de 28/28°, 28/6(
overfeed 60/60°, nimero de placas 24, area de transferencia de calor
evaporates m? por placa,volumen por canal 0.201 éspesor de placa 0
mm, longitud/ancho de 46880 mm, paso de corrugacion §
mm, presién de disefio 30 bar
:i)\(/gi;:gn;irgﬁl Carga térrpi(_:aiel interc_ambiador de c_a_lo_r_ de placas 3 kW
of evaporation - Caudal masico por unidad de superfigigi 27 kg/nts
heattransfer Temperatura—:25 §-2°C
Khanet al. | and pressure FIulo_gle calor: 21 44 kWi
[25] drop of Presion: 2.80 6.40 bar

ammonia in a
60 ° chevron
plate heat

exchanger

Coeficiente de transferencia de calor: 5.2010 kW/nt. K

Intercambiador de calor de placas: area de transferencia d¢
por placa 0.095 fangulo de placa d#8°, espesor de placa (
mm, longitud/ancho de 565/185, paso de corrugacion 6.25
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Continuacion Tabla 1.2Referencias bibliogficas recopilads sobre uso de amoniago
mezclas en intercambiadores de calor de placas

Referencia | Titulo de la Intervalos de estudio
publicacion
Carga térmica de los intercambiadodescalor de placas
30/47.1 kW
Temperaturas de operacioh0 a 160°C
Experimental and Presién del sistema < 20 bar.
theoretical study o& Temperatura de calentamiento: 50 a 96°C.
Nordtvedt | compression/absorpt Temperatra de enfriamiento:50 a 6°C.
[26] on heat pump with COPde calefaccion de 2.47 a 3.41
NHs/H20 as working Intercambiadores de calor de placas: material de &
fluid inoxidable, soldadura con niquel, area de transferenc
calor por placa de 0.1 3n angulo de placa60°,
longitud/ancho de 0.518/0.178, ndidmetro hidraulica
0.003 m, presion de disefie 26 bar.
Carga térmicalel intercambiador de calor de placas
2.5 a7.3kW
Thermal Temperaturale sumidero 80.7C
performance Temperaturale lafuente de calor50°C
L Caudal de amoniaco/agua: 0.09 kg/s
estimation of Caudal de agua: 0.056 kg/s
Jung et al. | NH3/H.0 plate AN
ConcentraciomNH3: 0.49 a 0.55
[27] bubble ab_sorbers _ Presion: 11.5 18.5 bar
compressiobsorpti| -5 | canzadot.4 a2.66
onhybrid heat pump . ' ' . _
application Coeﬂmentg de transferencia de calor: 0,.5 a 2 k¥m
Intercambiadores de calor de placas: area de transfel
de calor 0.8 ™ numero de placaslOo, 16 y 32,
longitud/ancho d€.57/019 m.
Carga térmicalel intercambiador de calor de placas
0.5a1.32 kW
Concentracid NH3: 0.29 0.33
Caudal masicdesolucion 29 a 65 g/h
Estudio del procesi Temperatura de entrada/salida de agua: 30.01/38.5°C
de absorcién de i . Temperatura de entrada/salida de solucién: 37.7/35.3°
Cerezo et | MezclaNHI/HO en Presion:1.6 a 2 bar
al. [28] modo ebullicion Coeficiente de trasferencia de calor: 1.256.61kW/m?.K

forzada en ur
intercambiador de
calor de placas

Flujo deabsorcion: 0.002 a 0.006 kg#n

Coeficiente de operacion: 0.3 a 0.5

Intercambiadores de calor de placas: area de transfel
de calor de 0.5 M4 placas3 canalesangulo de placa 60
longitud/ancho de 0.5/0.1 m., separacion entre placas
cm, espsor de placa 0.04 cm
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Continuacion Tabla 1.2Referencias bibliograficas rectgulas sobre uso de amoniaco
mezclas en intercambiadores de calor de placas

Referencia

Titulo de la
publicacion

Intervalos de estudio

Heat and mass transfe
in a bubble plate

Carga térmica del intercambiador de calor de placas:
0.5a5kwW

Concentracién en Ndtn mezcla binaria; 0.50 a 0.54 y
en mezcla ternaria 0.435 a 64

Presion maxima: 5.1 bar

Caudal méasico NH3/Agua: 50 a 100 kgkn

Oronel et absorper with Temperaturas: 80 a 120°C
al. [29] NH3/LiINO3 and - .
NH3/(LINO3+H,0) Coeficiente de transferencia dalar: 1.55.20 kW/nt.K
mixtures Flujo de absorcién: 0.0015 a 0.005 kghn
Intercambiador de calor de placas: angulo de placa 3(
areade transferencia de calor 0.2, rfongitud/ancho de
526/112 mm, paso de corrugacion 9.6 mm, profundidg
corrugado 2 mm, diametro de puerto 25 mm.
Carga térmica del intercambiadie calor de placas:
5a10 kw
Caudal masico: 11.69 a 35.46xX1Ky/s
Experimental study of Concentracién masica de Nen agua: 35 a 50%
a bubble mode Presion: 0 a 10 bar
absorption with an Caudal masico: 0 a 65 kg/min
Chan et inner vapor distributor Temperaturas:180 a 520°C
al.[30] in a plate heat .
exchangetype Flujo de vapor: 0.79 a 4.92x3@g/s
absorber with Flujo de absorcion: 0.01%0.040 kg/rfs
NH3/LiNO3 Coeficiene de transferencia de calor: 836 kW/nt.K
Intercambiador de calor de placas: angulo de placa 3(
longitud/ancho de 280/82 mm, profundidad
corrugacion 2.18 mm, paso de corrugacion 6 mm.
Carga térmica del intercambiador de calor de placas:
25a7kw
Caudal masico: 70 a @kg/nt.s
Estudio del proceso d - Titulo de vapor medio: 0.01 a 0.22
ebullicion forzadade li - Concentracion: 0.33 a 0.65
Taboas et | Mezcla NHy/HO en Temperatura: 60 a 90°C
al. [31] intercambiadces ~ de Presion maxima/mima: 15/7 bar

placas para equipos (
refrigeracion por
absorcion

Coeficiente déransferencia de calor:i515 kW/m2.K
Intercambiador de calor de placasea de transferencia
calor 0.1 m, longitud/ancho de 526/112 mm, paso
corrugacion 9.6 mm, profundidad de corrugado 2 T
angulo de placa 30/60°.
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Entre los trabajos mas importantes que muestra la Tabla 1.2, la investigacion de Grund et
al. [22], quienes en colaboracion clanempresdakatec GmbH, disefiaron, construyeron

y probaron una planta defrigeracion pr absorcidrmesocion deNHs/Agua de 25 kW de
potenciatérmicacon un sistema adjunto de almacenamiento de hielo. La planta esté
ubicada en el Zentrum fir Energietechnik (ZET) de Techaiddhiversitat Dresden
(Alemania) Existe tambig otramaquina de absorcigesorcion deNH3/H2O en Dresden

con una capacidad de enfriamientienor (1 kW).La planta de refrigeracion por
absorciéresorcion de 1 kW (generadadesorbedor y sorbedor) utilizéen todos los
componentes térmicos intercambiadatescalor de placas de acero inoxidable, asi como

un depdsito instalado aguas abajo del intercambiador de calor para asegurar la separacion
de fases y un suministro de fluido a las bomBasalor producido en este trabalocalor

sirvi6 como aporte auna red decalefaccion urbanadonde las temperaturas de
calentamient@ueden variar eanintervalo entre 60 y 98°. Los autores concluyerajue

un sigema de absorcion/resorcion de MO puede utilizasepara reducir la alta presion

deun sistemade refigeracionmediante la reduccion de la concentracion de amoniaco en
los circuitos desolucién, pero manteniendo los mig® niveles de temperatura de las

fuentes de calor.

Tao et al.[23], investigaronla condensacion de NHn un intercambiadoredcalor de
placas mediante ldeterminaciérdel coeficientale transferencia de calor Besoluciony

la caidade presién en el intercambiadaos aitores concluyeroque el titulode vapor
mediotiene una influencia significativa en la transferencia de calor y la pérdida de presion,

mientras quénfluencia del caudal m&o de solucion no es relevante.

Nordtvedt[26] estudié una bomba de calor de compresion/absorcidon que it B0

como fluido de trabajo en donde todos los intercambiadores de calor utilizados en el
desorbedor, resorbedor e intercambiador de solucién sonaimigiadores de calor con
placas soldadas con niquén este trabajo se sefiaffue la carga térmica en los
intercambiadores de calor aumenta si la cantidad de amoniaco es mayor, esto se refleja en
la cantidad de vapor que debe absorberse. Con respectot@ioambiadores de calor de
placas se concluy6 que existio mayor resistencia a la transferencia de calor en el lado de la
solucion NH/H20. En este trabajo se alcanzé Q@P de calentamiento de4 para una
temperatura deumidero de calor de 93°C conatemperaturaen la fuente de calode

50°C.
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Taboas et al31] realizaronel estudio experimental del proceso de ebullicion forzada de

la mezcla NH/H2O en el canal central de un intercambiador cééor formado por

4 placag3 canalesLa experimentacion fue realizada en las condiciones de opedacidn
generador de un equipo de absorcion de/N¥D y se estudicl efecto en el coeficiente

de transferencide calorde soluciérpor elflujo masico en el intercambiador, flujo de calor,
presion y concentracion de la mezdhcaudalmasico de solucidusado se encontro en

el intervalo entre 50 y 170 kgfs) con flujos de calor entre 20 y 70 kW/rana presion

entre 7 y 15 bar y una fraccién masica desdhila mezcla N&IH20 entre 0.33 y 0.6%n

este trabajo se determino que el flujo masico tienéndin@ncia mayor en la determinacion

del coeficiente de transferencia de calor de la solucién. Se concluy6 también que el flujo
de calor solo influye en el valor del coeficiente de transferencia de calor de solucion en la
zona donde la tendencia de logficentes se estabiliza, pero su efecto es pequeiio frente
al flujo masico. En este trabagepropusouna nueva correlaciqrara la determinacion del
coeficiente de transferencia de calor de la solucion/Mg®, que considera el efecto de
ebullicion nuclada y convectiva en funcion de la velocidad del liquido de solucion en el
intercambiador de calor de placas. El intervalo en el cual se obtuvieron valores del
coeficiente de transferencia de calor fied a 15 kW/m. K, con untitulo de vapor medio

dd 22%.

Con respecto a la mezdHs/LiNO3, Chan et aJ30] presentaromin estudd experimental

de la absorcion deNHsz/LiNOz en modo burbuja en un absorbedor usando un
intercambiador de calor de placas con un distribuidor de vapor para aumentar la
transferencia de magara una instalacion solar. Estos experimentosazaron con ua
solucién deNH3/LiINO3 con una fraccion masica @% de amoniacen la mezcly se

fue incrementandprogresivamente hasédcanzar una concentracién maxima del 5B%o.
este trabajo se ostréque el valor del coeficiente de transferencia de calor deidolu
NH3/LiINO3 puede tener valores meno(8s5 a 3.16 kW/mK) que los determinados para
la mezcla Amoniaco/agu® a 15 kW/m K, [31]). Esto puede justificarse en un valor de
mayororden en la viscosidad de la mezdlids/LINO3 (9.5 mPa.sgn comparacion con la
mezcla NH/H20 (0.75 mPa.s).

El grupo deinvestigacion ddngenieriaTérmicaAplicada(CREVER) de laURV, ha
desarrollado algunas investigaciones relaciaradon el uso deNH3z/LINO3z en

intercambiadagsde calor de placa®ronel et al[29] realizaron un estudio experimental
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sobre los proceso de absorcion yebullicion con mezclas de NHINOsz y
NH3/(LINO3+H20) en un intercambiador de calor deplacag3 canalesen donde la
solucién circula por el canal central mientras que por los canales adyacentes circula agua
de calentamiento. ds autoregeportaron mejoras significativas de estos dos procesos
absorcion y ebulliciorgon la mezcla ternaria en comparacion con la mezcla biistias

autores concluyeron que el flujo de absorcién de masa y el coeficiente de transferencia de
calor de la solcion logrados con la mezcla ternaria eran hasta 1.6 veces mas altos que los

de la mezcla binaria en condiciones similares de operacion.

Amaris et al[32] propusierora las mezclablHz/LiINO3y NH3(LINO3+H>0O) comopares

de trabajo adecuados para sistemas de refrigarpoivabsorcion impulsados por fuentes
de calor de baja temperatiBay 40°C, evaporacion y condensacion, respectivaméote)
intercambiadores de calor utilizades este trabajoomo absorbedor y desorbedor fueron
intercambiadores de calor de placarrugadagdipo L y H con un angulo dplacade 60 y

30°, respectivamentdn este trabajo se propugoe ¢ uso de agua en el absorbente de la
mezcla ternaria reduce la viscosidad de la mezcla binaria y aumenta la afinidad entre el
refrigerante(amoniaco) yel absorbenteCuenca et al[33] presentarorresultados de
mediciones y correlaciones de la cortdadad térmica pardas mezclasNHz/LINOs y
NH3/(LINO3+H20) a una concentracion en fraccidon masica de amoniaco entre 0.3 y 0.6,
temperaturas de 303.15 a 353.15 a unesipn de 15 bar, usando un alambre de
calentamiento transitorioEn este trabajo se eontr6 quda condudiidad térmica de la
soluciénNH3/(LiINO3 + H20) confracciones masicas de agie0.20 y 025, tieneun valor

8y 11% mayor que la de la solucidNH3/LiINO3, respectivamente

Taboas et al34] analizarorel uso de la energia térmica residual del agua de las camisas
en los motores dies de los barcos pesqueros para su uso como fuente de calor para
sistemas de refrigeracion por absorciéqui se usé un intercambiador de calor de placas
como evaporador de la solucién, para efectos de reduccion de tamafoiaébegfcarga

del refrigeante. Los resultadosmostraron que las mezclas NHLINO3z+H20) vy
NH3/LiNO3 tienen valores mas altos @©P (0.40 a0.58)encomparacion con la mezcla
NH3/H20 (COP=0.28 a0.51) siendo las diferencias mas pronunciadas a bajas temperaturas
de generacion68-73°C) Si la temperatura dgeneracionse establece en 85°C, las
temperaturas de evaporacion que se pueden alcanzarl8@&3IC para el ciclo con
NH3/LINO3, -17,5°C para el ciclo con NHLINO3+H20) y -13,7°C para el ciclaon

NH3/H20 a una temperatura dendensacion de 25°En un trabajo mas recien#&maris
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et al.[35] evaluaroria absorciorde vapor de amoniaem la mezcl&NH3/LiNOs utilizando
correlacimes derivadas de un modelo sempirico y redes neuronales artificiales (ANN).
El proceso de absadm se estudié en un intercambiade calorde placa corrugadas tipo

H, con un area de transferencia de calor de 8, &spesor de placa de 0.004 m, profundidad
de corrugacion de 4 mm, longitud y ancho de 0.53 y 0.112 m, respectivaibsiete.
absorbedotrabajébajo condicionesoperativasde una maquina enfriadora de absorcion
accionada por fuentes de calor de baja temperg8birad0°C), fraccion masica de Nlde
0.45, a una presiéon de 5.1 bar, y un caudal mésico de solucion entre 10 y Hstay/h.
diseéio de ANN estimda transferend total de calor y masa simcurrir en disefio a detalle
del fendmeno de absorcion y propiedades termofisiEaseste trabajo se presentd un
intervalo del coeficiente de transferencia de calor de la soluci®/LiNiDs entre 1.5 y
4.20 kW/nt.K y un coeficente de transferencia de masa entre 0.6 y 1.8 m/h.

De esta recopilacion de referencias bibliograficas se ha mostrado que la tecnologia actual
de los intercambiadores de calor de placas puede operar en las condiciones de temperatura
y presion de interés palos componentes térmicos de bombas de calor cuando se usa como
fluido de trabajo amoniaco puro o disuelto en agua o nitrato de litio. Asimismo, se ha
mostrado que los intercambiadores de calor de placas permiten intensificar los procesos de
transferen@ de calor y masa que tienen lugar en los componentes térmicos de estas bombas

de calor, asi como la reduccion de su tamafio global.

Actualmente, etlioxido de carbones uno de los refrigerantes mas interesantes por ser no
toxico, no inflamable, inactivquimicamente y disponible comercialmerita. principal
limitacion de este refrigerants su alta presion de trabajesly baja temperatura critica
(31°C), lo que requiere su implementacién en ciclos transcriticos en la mayoria de
aplicaciones. En la Tabla.3 se muestra una recopilacién de referencias bibliogréficas
sobre el uso de GQyuro y mezclas en intercambiadores de calor de placas, en condiciones

subcriticas y transcriticas.
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Tabla 1.3Referencias bibliograficas recopiladas sobre uso depQ® y mezclas en
intercambiadores de calor de placas

Referencia ;Sgllicéggc’l)ﬁ Intervalos de estudio
Heat transfer and - Carga térntade los intercambiadores de calor
frictional pressure drop (1:0' .g_OlkW, , idad d ficie:
during condensation in | - audal masico por unidad de superficie:
plate heat exchangers 2 a 150 kw/rs.
Tao et al. with HEC - Temperatura:34.4 a 72.1C.
[36] : - Angulo de inclinacién de placa en los intercambiaslo
hydrocarbons, HFO anc
CyOz' Assessrr;ent of de calor de placas: 25.7 a°70
corrélations and anew | Coeficiente de transferencia dalorpara el CQ
method 0.53 KW/m?.K
- Pérdida de presié’ a 100 kPa/m
- A Model for the
Analysis of Compac| - Carga térmicale bomba de calor: 4 a 6.R0/
Heat Exchangers |- Caudal masicde di6xido de carbono:
Garcia 0.0024a 0.M34kg/s
Cascaleset | - Analysis of thel - Pérdidade msion: 0.43 a 0.68 kPa
al. [37][38] optimal gas coole| - Temperatura entrada de intercambiador@ld2Cy
pressure of Coheat salida de intercambiador hagtd.02C
pump with gas|- Coeficiente de operaci6g:5 a 4.9
bypass fohot water
Analvsis and - Carga térmica de bomba de cal0:36 a 32.65 kW
o tirr)llisation of different| ~ Aplicaciones de calefaccion de hasta 80°C.
Corberaret tvI\[/)o-stage:ranscrtical - Temperatu ra de evaporac
al.[39] carbon dioxide cycles | Temperatura de sumidero entre: 11188°C
for heating applications| - PreS|_o_r150.61a 1(5'1er .
- Coeficiente de operacion: 2.18 a 2.85
- Condensation 0
ﬁe%t |2X2t:2iecel}rrsalate - Carga térmicade los intercambiadores de calor
9 placas2.5 a 15kW
. Studv of carbon - Rango de temperaturd:7.8 ai 34.£C
dioxige - Caudal volumétrico: 0.01 a 0.09 gpm
condensation in i Plre_5|on:,2(_) a 3(]oar| L Y
Hayes et al chevron plate - F ujo masico de so qc'omo a 5. gis.m
[40] [41] ' exchanaers: heat |~ Flujo de calor en el intercambiador de calor:
[42] trarsferganai Sis 2.5 a 15.7 kWWih
y - Intercambiadores de calor de placasgulo de placa d
. Dvnalene/Water 60/60°, 27/60° y 27/27°, longitud/ancho de 476.25/
Czrrelations to Be paso de corruga@n 6.27, area de transferencia de c
Used for de 0.067 iy espesor de placa 0.4 mm, 3 canales en
Condensation of uno, didmetro de puerto 25.4 mm.
CO,in Brazed Plate| - Coeficiente de transferencia de ca@Bi 2 kW/n?.K.
Heat Exchangers

Aunque en la mayoria de los casos, ebG®ha venido utilizando paiaplicaciones de

refrigeracion, en los ultimos afios también su uso se ha extendido a bombas de calor. El uso

de CQ en ciclos de refrigeracion y bombas de calor requiere el desarrollo de tecnologia de
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alta resistencia mecanica para su aplicacion debiths altos valores de presion de
operacion (40 110bar).Sin embargo, es de destacar que la presion maxima de operacion
se limita a 50 bar en los componentes de sistemas de refrigeracion y bombas de calor
utilizando mezclas de GQ@on otros absorbentesrgercambiadores dealor deplacas.

Tao et al[36] realizaroruna revision de correlaciones para la determinacién del coeficiente
de transferencia de calor y la caida de presion por friccion en el procesmdensacion

de CQ y otros fluidos en intercambiadores de calor de pldeste trabajo defidia la
correlacion de Longo et d43] como lacorrela@dn que presenta las mejores predicciones
del coeficiente de transferencia de calor de,@@l orden del 7% entre valores calculados

y los datos experimentaleSsta correlacion extendié el calculo de valores del coeficiente
de transferencia de calor goes sobrecalentado agregando el cambio de entalpia especifica
de sobrealentamiento al calor latentEstos autores propusierama correlacion para
predecir caidas de prési, con una desviacion media entre datos experimentales y

calculados de 12.5%.

GarciaCascales et al37, 38 presentarorun estudiotedricoexperimenthbasado en
modelos numéricos para la estintacy el control de la presion Gptima pataninistrode

calor en una bomba de calor de Canscritico desimple etapa,equipada con un
intercambiador de calor internpoun receptor de liquidd.os autores exfgaronque esta
aplicacién estvolimitada pora temperatura de descarga del comprgsogue se alcanzé
valores cercanos a los 170°C, provocando la degradacion del aceite lubricante. Para limitar
esatemperatura a 140°C, se propus@ correlacion alteativa para la presion éptima del
enfriador de ga<l ajuste decoeficientes desta correlacion fuebtenicb mediante datos
denueve modelos de tres fabricantes diferedéesompesores, lo que apor&d desarrollo

tecnolégco decompresoresonCOs.

Corberan et al[39] analizaronteéricamente logiclos ¢ bomba de calor ak@guade

simple y doble etapeon R744 para aplicaciones de calentamiento de agua hasta 80°C con
una eleacién de temperatura de 40%>tos ciclogueroncomparados y analizados entre

si y con un criterio subcritichos autores recoemdaron el uso d€tO, como refrigerante
alternativo para la sustitucion en calderas de antiguas instalackmeste trabajo se
concluyoqueun sistema de ciclo de compresiarsimple etapa é¢a implementacion mas

facil de todos los sistemae bomba d calory puede alcanzar un COP similar aldies

etapasSin embargose identificéal ciclo decompresion de dos etapas con un COP mas
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alto (2.26 mas eficientgpara funcionaen un rango de temperatura y condiceneas
amplios que el de simple sisteroan CQ (COP=2.23. En este trabajo, se destded
importancia del disefio del compregzara soportar presiones al{@6.92 a 105.7 baga

sea en una o dos etapas de compresion.

Hayes et al.[40-42] investigaron la condensacion de dioxido de carbono en
intercambiadores de calor de plackste trabajo fue desarrollado en umervalo de
temperatura de operacioentre i1 17.8°C y 134.4C, este intervalocorresponde a
condiciones de C&de subenfriadcEl flujo de calor fueleterminaden el intervalceentre

2.5 y15.7 kW/nt y el coeficiente de transferencia de calor deb €@el intervalo entre

0.5 y2 kw/n?. K. Este Ultimo es menor que el coeficiente de trasferencia de calor obtenido
con la mezclaNHs/H20, comprendido entre 535 kW/m?, [31]. Estos valores reflejan la
propiedad inerte del G la baja conductividad téica que posee el GQD.0164 W/m.K

a 25C y 1 bar)44].

1.6  JUSTIFICACION Y O BJETIVOS DE LA INVESTIGACION

Como se ha mostrado en la introduccion, la demanda de calor para calefaccion de locales
y calor deprocesdndustrial es muy importante, asi como la existencia de caldusts

baja temperatura quee disipa al ambieatpor no poder utilizarse directameateser las
demandas de calor industrial a temperaturasrses. Una alternativa para utilizeste

calor residual es aumtar su nivel térmico mediant®mbas de calor. La tecnologia de
bomba de calor convenciong@resenta limitaciones técnicas para producir calor a
temperaturas altas por limitaciones termodindmicas de los fluidos de trabajos
convencionales, en su mayoria deséados para refrigeracion, ge sus componentes,

principalmente el compresor

Las bombasde calor de compresion/resorcion son una alternativa interesante por su
flexibilidad de operacion, alta eficiencia y utilizar componentes como compresores e
intercambiadores de calor convencionales. Esta tecnologia actualmente esta disponible
comercialmerg en bombas de calor de amoniaco/agua. Las mezclas deo@®@tros

fluidos han sido objeto de algunas investigaciones de estos ciclos para aplicaciones de

refrigeracion y climatizacion.

En esta tesis doctoral se propone el estudio de la mezeladé®@m en ciclos d bomba
de calor de compresidgesorcion para la recuperacion de calor de baja temperatura y su

revalorizacbn a temperaturas mas elevadas. Para sfianodelizaran las propiedades
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termodinamicas de la mezcla €&retona utilizaren la modkzaciondel ciclg de forma

gue se establezed intervalo de temperaturadas que es factible revalorizar el calor de
fuentes de calor a distintos niveles de temperatisiaomo elCOP. Una vez establecidas

las condiciones de operacion dilo termodinamico, se realizard un estudio experimental

del proceso de desorcion en un intercambiador de placas, cuyos resultados seran utilizados
para el disefio de este componente en bombas de calor de compresion/resorcion operando

con esta mezcla deatrajo.

El objetivo de esta tesis doctoral es realizar el estudio de la mezglac€BGna como
alternativa de fluido de trabajp del proceso de desorcion bajo condiciones de interés para
el ciclo de bomba de calor por compresién/resorcién. Para ellbas planteado los

siguientes objetivos especificos.

A Modelizacion de las propiedades termodindmicas de la mezeladggt®na en los
rangos de temperatura, presion y concentracion de ingarésel ciclo de bomba
de calor por compresion/resorcion

A Elaboraiénde un modelo matematico para simulacielo de bomba de calor por
compresion / resorciébn usando la mezcla @€etona.Realizar el analisis
paramétrico del ciclo para establecer el rango de operacion en que el ciclo puede
resultar de interés.

A Definir las condiciones de operacion y variables independientes de un equipo
experimental para realizar el estudio del proceso de desorcion de la mezcla
COy/acetona en un intercambiador de calor de pld2s®far, construir y puesta a
punto del equipo expinental para la caracterizacion del proceso de desodeion
la mezcla CQ@acetona en un intercambiador de placas.

A Realizar un estudio experimental del proceso de transferencia de calor y masa
durante el proceso de desorcion de la mezcldaC@ona en umtercambiador de
calor de placas. Se obtendra resultados del coeficiente de transferencia de calor de
la solucioén, flujo de calor y caudaiasico del proceso de desorcion.

A Desarrollar una correlacibn matématica que permita extender la aplicaciés de lo
valores calculados del coeficiente de transferencia de calor de la mezcla
COy/acetona en aplicaciones de intepzra el ciclo de bomba de calor por
compresién/resorcion.

A Realizar el disefio térmico de un desorbedor usando la mezeladgt@na con

intercambiadores de calor de placas, para una potencia nominal fijada en el ciclo de
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bomba de calor por compresion/resorcion. Determinar caracteristicas técnicas,

pérdidas de carga del componente y area requerida para el dimensionamiento.

1.7 ESTRUCTURA DE LA TESIS
Esta tesis se ha estructurado en cinco capitulos, incluido el de conclusiones.

En el primer capitulo, se realiza una breve introduccion acerca de la demanda de calor del
sector industrial y de la existencia de calor residual que podria aprseahediante la

bomba de calor para satisfacer parte de la demanda de calor a temperaturas mas altas con
el consiguiente ahorro de energia primaria y reduccion de emisiones de calory 8e CO
realiza una revision bibliografica de trabajos relacionadoset ciclo de refrigeracion y

bomba de calor por compresién/resorcidbn usando amoniace,yGezclas de estos
refrigerantes. En este capitulo se muestra la justificacion y objetivos de esta investigacion.

El capitulo dos presenta laontelizacion de propdades termodinamicas de la mezcla
CGOy/acetona en los rangos de temperatura, presion y concentracion depiataréisciclo

de bomba de calor por compresion/resorcion. Se calaslalesviaciones entre datos
experimentales y calculados de estas aguiles. Se obtiene el diagrama equilibrio
liquido i vapor de la mezcla Cfacetonay diagrama presion temperatura composicion
(PTXY) de la mezcla CgacetonaA partir de las propiedades calculadas, balances de
energia y masa en componentes térmicosiayserie de condiciones asumidas de estado
de la mezcla, se realiza el modelado el ciclo termodindmico de bomba de calor por
compresion/resorcion usando la mezcla Aa€etona. Se determinan las variables
independientes del ciclo de bomba de calor por cesnfm/resorcion simulado usando la
mezcla CQ@acetona. Se realiza el estudio paramétrico para determinar rangos de operacion
en presion, temperatura y composicion de @0los cuales el ciclo opera como bomba de
calor. Se obtienen resultados de la eficiandel ciclo de bomba de calor por
compresion/resorcionCOP) y de la relacion de caudales entre solucion pobre y el

refrigerante f.

En el capitulo trese establecdias condiciones de operacion para el estudio experimental
del proceso de desorcionldemezcla C@acetonan un intercambiador de calor de placas.

Las condiciones son determinadas a partir del estudio del ciclo de bomba de calor por
compresion/resorcion y lasracteristicas geométricas/operativas del intercambiador usado

como desorbedorSe describe el equipo experimental construido, sus componentes
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térmicos, circuito de solucion y externos, equipos auxiliares e instrumentacion utilizada en
el montaje. El equipo experimental es montado y puesto a punto, a través de una prueba de
estanquielad usando aire comprimido. Los casos de estudio son definidos tomando en
cuenta las variables operacionales del equipo experimental y el rango definido por el ciclo
de bomba de calor por compresion/resorciondeéderibe el procedimiento realizado para

la realizacion de los ensayos y la metodologia seguida para la reduccion de datos

experimentales obtenidos en cada experiencia.

En el cuarto capitulo, se presentanriesultados del estudio experimental del proakso
desorcion de la mezcla Glcetona erun intercambiador de calor de placas. Se ha
considerado la transferencia de calor y masa durante el proceso de desorcion de la mezcla
COy/acetona a su paso por el canal central del intercambiador de calor de placas. Se
determina etoeficiente de transfencia de calor, flujo de calor en el intercambiatitulo

de vapor medio y flujomasico de desorcion para cada experiencia. Se raatiza
comparacion de los resultados obtenidos en este trabajo con otros, obtenidos en el mismo
intercambiador de calor gidacas usando distintas mezclas de trabajo y aplicacion. En este
capitulo también se propone una correlacion empirica para extension de resultados del
coeficiente de transferencia de calor de la soluciog@@®etona en aplicaciones de interés

para el ciab de bomba de calor. A través del disefio térmico del componenteseidan:
caracteristicas técnicas, pérdidas de carga del componente y area requerida para el

dimensionamiento.

El capitulo quintade esta tesipresentdas conclusiones generaldsl trabajo realizado.
Las conclusiones han sido separadas en bloques que describen los principales aportes de

esta investigacion.
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CAPITULO 2

MODEL IZACION DE LAS PROPIEDADES
TERMODINAMICAS DE LA MEZCLA CO /ACETONA'Y
DEL CICLO TERMODIN AMICO DE BOMBA DE CALOR

POR COMPRESION/RESORCION
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Capitulo2. Modelizacién de propiedades y ciclo termodindmico de bomba de calor

2.1 INTRODUCCION

En este capitulose presenta lanodelizacionde las propiedades termodinamicas de la
mezclaCOy/acetonay la simulacion delciclo termodindmicode bomba de calode
compresion/resorciérPara ellose realizoprimeramentainarevisiénbibliograficasobre
métodos de estimacion de propiedades termodinamicgsdedatos experimentales
depropiedadedela mezclaCOy/acetona Los datos experimentales localizados en la
bibliografiacorresponden etervalos de presion entre 7.20 y WPa, temperaturas entre

291.15 a 393.15 K y composiciones entre 0 y 0.98 en concentracion molas.de CO

Entre los métodognatematicos mas utilizados para modelizar las propiedes
termodinamicas de la mezdaseleccionod la ecuacion de estatioPengRobinson PR),
por estarrecomendado por distintos autores para la determinacion de propietiades

mezclas binarias zeotrépicas.

Las propiedades de la mwa fueron determinadas a partir de las propiedades de los
componentes puros G® acetonay del pardmetro daieraccion binaria de la mezcla de

la ecuacion destado déengRobinsonLos valores degbarametrade interaccién binaria
fueron obtenid® medianteun ajuste devaloresexperimentalegisponibles en la literatura

de las composiciones de la fdisgiida y vapor distintos valores de presién elintervalo

de temperaturade equilibrio liquidovapordisponible en literaturaLos parametros de
interaccion binaria determinados se utilizaron en la ecuacion deRedémgson y se
obtuvieron valores del factét=y/x, que relacion#a fraccibn molar de C&enfase vapor

fiyo y enfase liquidaiixode la mezcla C@acetona. Este factdt se ha comparadoon
valores deKexp, €l cual es determinado con los datos experimentales de fraccion molar en
fase vapor y fase liquida del equilibrio de la mezcla/@¢@tona. & ha determinado las
desviaciones maxima, media y nmita de la comparacién del factéry de b presion de
vapor en el equilibrio de la mezcla @éretona entre datos experimentales y calculados

por la ecuacion de PeiRpbinson.

También se modelaron las propiedades termodinamicas de densidad, entalpia y entropia de
la mezcla en fases liquida y deporpor medio de la ecuacion de PeRgbinson. Se ha
determinado la desviacibmaxima, media y minimantre valoresexperimentales y
calculadogiledensidad y entalpia de exce$tara el calculo de la densidad en fase liquida

de la mezcla Cg&lacetona se iliz6 una correlacion empirica obtenida a partir de datos

experimentales de la densidad en funciénlaleomposicionmolar de CQ y de la
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temperaturae la mezclaasi como cota correcciérde Penelouxa los valores obtenidos
con la ecuacion de estado @mngRobinson para mejorar la aproximacion de los

resultados.

A partir de las propiedades termodindmicas de la mezcla, se han obterdigtasna
termodindmicos de presion de vapor en funciénadeemperatura de saturacioara
distintas composiciorsede la mezcl&0Oy./acetonatanto en fase liquida como vapgistos
diagramas son muy (tiles para representar los ciclos termodinamicos de
compresion/resorcion y conocer las presiones, temperaturas y composicién de las

corrientesajo las cuales opera etlo.

Finalmente, s harealizado la simulaciédel ciclo termodinamico deomba de calor por
compresiofresorcion de la mezcla Gcetonabasado en los balances de energia y de
materiaen cada componentdel ciclo, enhipotesis frecuentemente utilizades estos
ciclos y en el calculo de propiedadesmodinamicasle las mezclas utilizando la ecuacién
de estadale PengRobinson con los parametros obtenidos previamé&umo resultado

de este estudio se Hatermindo los niveles de temperatura de lagwocion de calocon

el uso de la mezcla CGfacetona el salto de temperaturadmisible entre fuente y
sumiderg coeficiente de operacion COP) del ciclo de bomba de caloly otros
parametrosie eficienciaTambién se incluyana comparaciode los resultams obtenidos
para elCOPconlos correspondientes a las bombas de calor convenci@matesmdiciones

de temperatura similares

2.2 REVISION BIBLIOGRAFICA DE LAS PROPIEDADES Y DEL
MODEL ADO DE LA MEZCLA CO 2/ACETONA

El diéxido de carbongCO;) es un compusto no toxico, ygaseosoencondiciones
atmosférica: 1 bar de presion, temperatura ambiente media W& g@®squimicamente
estable e inerte. El aire a condiciones atmosféricas contiene aproximadamente 0.03% en
volumen de dioxido de carbono. EO, puedeexistir en fase liquida en un rango de
temperaturas entie56.6 y31.1C, y presiébn minima de 5.2 bjt4]. La acetona es un
solvente incoloro, con olor caracteristico dulce y aromatico. Su temperatura de ebullicién
es 56.2°C, y su temperatura de fus@h4C. Posee una solubilidad en agua de 0.791 kg/I,

y una presién de vapor de 18imHg a 20°C. La temperatura de inflamabilidad de la
acetona es20°C (crisol cerrado) y auto ignicion de 469%45]. Las propiedades del

diéxido de carbono y lacetona e encuetrandisponibles erffuentes de la literatura.
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Con repecto a &s propiedades de la mezclaLzetona en el primer afio desta Tesis
Doctoral se revisaron las publicaciones realizadas eavistas cientificas actas de
congresogy otrasfuentesde informaciondisponibles, con el fin de disponer dena base
de datos experimentalgdos métodos utilizados para su obtencldm.Tabla 2.1presenta
un resumen de los trabajosis relevantesncontradosicialmenteen esta Tesis Doctoral

y susrespectivogsangos de presion, temperatura y concentraniotarde CQ en los que
fue estudiada la mezcla Cfacetona por distintos autore€omo resultado desta
bdsquedabibliograficg se encontraron datos experimentales de equilibrio lieuagor
entre 291.15 39315K, 7.27 11.80 MR y 0.16/0.98 para la temperatura, presion y

fraccion molar de C&enla mezcla CQacetonarespectivamente.

Tabla 2.1Resumen de publicaciones con datos experimentales)diibrio
liquido-vapor y otras propiedades termodinamidada mezcl&O,/acetona

Intervalo de Fraccién

: . : L Intervalo de
Referencia Titulo de la investigacion resion (MPa) temperatura molar
P (K) de CO;
Chanaet al Densities and &-y diagrams for
getal | carbon dioxide  dissolution i 0.78a7.39 | 291.15a313.15 0.16a
(1997)[46] methanol, ethanol, and aceto 0.93

mixtures

Hung et al. | Vaporliquid phase boundaries ¢ 019 a
binary mixtures of carbo dioxide| 0.72a7.95 | 291.15a313.13 *

(2008)[47] with ethanol and acetone 0.98
Chiehming et | Vapoii liquid equilibrium 313.15,333y | (404
al. (48] measurements of the binary mixtsr; 9-13211.8 353 0.85
' COy+acetone and C@pentanones '
Vaporliquid equilibria of the carbor
Han et al.

dioxide + acetone systerhressures 3y 1177 | 333.15a393.15 0.32a
(2005)[49] | from 236 to 11.77 MPa and 0.92
tempeatures from 333.15 to 393.15

La tabla 2.1 muestra queéhanget al. [46] estudiaron el equilibrio liquidovapor de la
mezcla CQacetona a temperaturas er284.15 y 313.15 K, presiones de 0.78 a 7.39
MPa, y composiciones con fracciones molares de €atre 0.16 y0.93 en la mezcla
COy/acetona.Hung et al[47] realizaron un estudio en intervalos muy cercanos a los de
Changet al.[46]. En unestudio posterio€Chiehming et al[48] extendieron los intervalos

de estudio paraemperatura entre31315 y 35315 K, presion entre 5.1331.8) bar, y

61



Capitulo2. Modelizacién de propiedades y ciclo termodindmico de bomba de calor

composicion molarde CQ desde0.48 a 0.85Por otro ladoHan et al[49] realizaron un
estudio de la mezcla Gacetona en un intervalo tEmperaturas ent33.15y 393.15K,
2.36 y 11.7'bar de presion §.32 a 0.92e fraccion molar de COlo quepermitiamplia
el rango de temperaturas para aplicaciones de bomba de calor. Cabe dastacagstos
trabajos se sefiakbla acetona como un absorbeatectivode CQ, ademas de definirla
como el compuesto con mayor grado de miscibilidachel CO,, comparado comtros

absorbentes.

En los dltimos afiosl grupo de investigacion de ingenieria térmica apli¢@REVER)
realizé importantes trabajos deavestigacion de las propiedades del equilibrio liquido
vapory otras propiedadede la mezcla C@acetonatomando encuentasu potencial
utilizaciéon en bombas de calor y sistemas de refrigeraciéon de compresion/regemtié
los trabajos mas relevantes realizadRanirezet al.[50] en 2018gestudiaron el equilibrio
liquidai vapor en la mezcla Gfacetona en umtervalode temperatas entre 283.15 y
353.15 K presionentre 0.1 y 6.81 MPafyaccionmasicade CQ entre0.03 y 0.88En este
trabajo As medidas de presion de vapereaalizaron por medio de dispositivodisefiado
y construido por el grupo CREVERasado en umétodo estaticoLa composiciéren
fraccion masicade CQ de las fases liquida y vapde la mezcla Cg&acetonafueron
determinadas por medio de un método tetim@mico iterativo ulizando la ecuacion de
estado de RedlicKwong-Soavey se obtuvauna relacion para glardmetro de interaccion
binariaen funcién de la temperaturBin este trabajo se propone una correlaciéra
presion de vapoen funcién dda temperatura y composiciomasica de C®en la fase

liquidade la mezcla Cgacetona.

En un trabajo posterioRamirezet al.[51] en el 2020 ampliaronsu estudio con datos
expeimentales deequilibrio liquidevapor de la mezcla Cfacetona para uintervalode
temperaturaentre 283.15 y 383.15 K, una composicién molar de €&0acetona entre

0.04 y 0.85 y una presion de hasta 8.7 MRa.composiciones dasfasesliquida y vapr

fueron determinadason la ecuacion de estado de So&®RedlichKwong. Se determiné

valores del factoK=y/x, con datos déa fraccion molar de C&en fase vaporyj y de la

fase liquidaX) de la mezcla C&acetona. Se realizé un proceso iterativo paclculo de

K, en donde se comparan con los valores iniciales y se repite el procedimiento hasta que se
obtiene una cierta tolerancia, lo que indét&alor deK final. El resultado de este proceso

iterativo genero a distintas temperatunascomposiadn molarde CQ en cada fase, los
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parametros de interaccion binaria y valores de presion de vapor experi@ergebpuso
una nueva correlacion para determil@apresion de vapor en funcion de la temperatura y

la fraccion molar de C£en fase liquida dia mezcla CQacetona.

En relacion a los métodos de calculo utilizados para lamdigtaecion del equilibrio

liquidoi vapor y otras propiedades termodinamicas de la mezclda€ona se ha
encontrado que los autores citadoteriormenteitilizanlasecuaiones deestado d®eng
Robinson, PateTeja y SoaveRedlichKwong. En la Tabla 2.2 se resumen los métodos
utilizados en estos trabajos, asi como las reglas de mezcla y las desviaciones obtenidas

respecto los datos experimentales.

Tabla 2.2Métodos utiizados en la bibliografia para la determinacién del equilibrio liquido
vapor de la mezcla Gfacetona

Referencia Ecuaciones Desviacion Regla de mezcla
de Estado maxima/ minima (%) 9
PR ELV PR:25/1.1
Changet al.[46] Van der Waals
PT ELVPT:4.1/0.9
SRK ELV SRK: 6.3/1.1
Hung et al]47] PR ELVPR 5.8/1.0 Van der Waals
PT ELVPT:6.1/1.1
. . ELV PR 5.1/0.3 d I - Van der Waals
Chiehming et al[48] PR (Van der \.Naa s) .
ELV PR: 4.2/1.6(Huron-Vidal): - HuronVidal
Han et al[49] PR ELV PR: 6.91.2 Van der Waals
Van derWaals con
Ramirez et al[50] SRK ELV SRK:1.2/0.2 modificacion de
Mathias et al[52]
ELV SRK:7/2 Van der Waals cor
Ramirez et al[51] SRK Densidad: 6.5/0.2 modificacionde
Entalpia de exceso: 43 / 18| Mathias et al[52]

Las ecuaciones de estadoStmve Redlich Kwong (SRK), Pefipbinson(PR) y Patel

Teja PT) presentan relativa simplicidad matematica para el célculo de propiedades
termodinamicas de las mezclas binarias estudiadas en los distintos trélyejos. et al.

[46] obtuvieron una desviacion maxima y minierdre datos experimentales y calculados
dela presion de vapor de la mezcla £&zetonade2.5y 1.20 y4.1 y 0.9 al usar la
ecuacion de estado d&ngRohinson yPatetTeja respectivamenteHung et al.[47]
obtienen una desviacion maxifm@Enima entre datos experimentales y calculados de
fraccion molaglobal de CQenla mezcla CQacetonale 5.81.0%y 6.1-1.1%y 6.3-1.1%

para laecuaciénde estado de ddgRobinsm, PatelTeja y SoaveRedlichKwong,
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respectivamentd=stos trabajos realizaron su estueiioun intervalo de temperaturas entre
291.15 y 33.15 K, y de presion entre 0.327.95 MPa, y de0.16 a 0.8 para la

concentracion de C&n mezclas C&actona.

El trabajode Chiehming et al[48] para eintervalode presion, temperatuyaoncentracion

molar de CQ en la mezcla C@acetona determinados en la tabla Bdterminaron una
desviacibmaximaminimaentre datos experimentales y calculados de la presion de vapor
en la mezcla C&Acetona de 5-D.3% y 4.21.6% respectivamentejsando la ecuacion

de estado de Pesigpbinson con laegla de mezcla déan der Waals y la combinacion de

PR con el modelo UNIQUAC a través de la regla de mezcla de FVided. Han et al.

[49] obtuvieronunadesviacion maximg minimaentre datos experimentales y calculados

en lafraccion molade CQ enla mezcla CQacetonade5.6y 1.2 para la faseiduida y

6.9y 3.2 para la fase vapousando la ecuacion de estadoREngRobinson para un
intervalo de temperaturas entre 333.15 y 393.15 K, presion 2.36 a 11.77 MPa, y

concentracion molar de G@n la mezcla Céacetona entre 0.32 y 0.92.

En el trabajo d&kamirez et al[50] en 2018 se compararorok valores experimentales de
presién de vapor con los calculados por media@eliacion de estado de Redlibhong-
Soave, obteniéndosma desviacion maximae 1.2%.una desviacion media de 0.69%6
una minima de 0.2%.0s resultados de composicion de las féisgsda y vapoy presion

y temperatura se compararon cealoresexperimentales publicados en literaturaey
encontré unaesviaciormaxima de 7% enl entervalo desde 0.3 hasta 1 en fraccion masica
de CQ, y de hasta 23% para composiciones inferiores a 0.3, para temperaturg®lajas
25%C). Los resultados calculados de presion de vaptanidogoor la correlacion propuesta
obtuvieron una desviacionrimg media y minimade 1Q 7 y 260, respectivamente,
comparados con los datos experimentales panatervalode temperatura entre 283.15 y
353.15 K.

Mas adelantedRamirez et a[51] en el 2020¢compararon nuevos resultados experimentales
de presion de vapor con la ecuacion de estaddodeeRedlichKwong y se obtuvo una
desviacién media de 7%. Los valores despn de vapor obtenidos con wwrelacion
actualizaddueroncomparados con losxperimentaleg se obtuvaina desviacibmaxima,

mediay minimade 7,5y 2%, respectivamente.
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Con respecto a la densiddflamirez et al[51] determinarondates experimentales de
densidad en ummtervalo de temperaturas entre 283.1%8.35 K con incrementos de 5 K,
composiciéon molar de C(n acetona de 0.06 a 0.82 y entalpia de exceso a temperaturas
de 283.30 y 298.30 K y un intervalo de 9 a 14 MPa de presién

La densidad de fase liquida de la mezcla/@€tona fue determinada con un densimetro
de tubo vibratorio. Los valores de densidad fueron corregidos por la correlacion de
Peneloux para volumen especifitms valores de densidad experimental se compararo
con valores calculados a partir de la ecuacién de esta@oaveRedlichKwong, se
obtuvo una desviacion absoluta media de 42 kgjoe corresponde a un 6.4%. Los valores
experimentales de densidad en fase liquida se compararon con otros autorbtiycse 0
una desviacidon maximaediay minimade 6.5 4.2y 0.9%, respectivamente.eJpropuso

una ecuacién polinomial paladensidaan fase liquidan funcion de la temperatura y la
fraccion molar de C®en la mezcla C&acetonalos resultadosie densidd calculados

por lacorrelacionfueron comparados con los experimentales, se ohinaodesviacion

méaxima,mediay minimade 1.2 0.8 y 0.26, respectivamente.

La entalpia de exceso de la mezcla@€etona fue determinada a través de una técnica
calorimética de flujo que permite obtener valores en funcién de la composicion ge CO
El célculo de entalpia de exceso fue ajustado a una ecuacion polinomial de-Ristiich

en funcién de la presién, temperatura y fraccion molar de dXDelto en acetona. Los
valores calculados de entalpia de exceso aarclacion destado de SoavRedlich
Kwong obtuvierorunadesviacién minima y maxima de 18% y 28% a una temperatura de

298.3 K, y de 33% a 43% para una temperatu288e3 K con los valores experimentales.

De forma generalla ecuacion de estadie PengRobinson (PR) muestra una mejor
aproximacionentre datos experimentales y calculadeslaspropiedades del equilibrio
liquido-vapor y densidad de la mezcla £#etonasegunlas investigaciones presentadas
enla tabla 2.2 Los trabajos deHung et al[47] y Chiehming et al[48] y Han et al[49],
recomiendarel uso dda ecuacion destado d€end Robinson para la determinacidal
equilibrio de fases liquidwapor y otras propidades de la mezcla @@cetona. Por estas
razones, en esta tesis doctoral se ha dexigllizar la ecuacion de Pefpbinson para el

célculo de las propiedades termodinamicas de la mezcla.

65



Capitulo2. Modelizacién de propiedades y ciclo termodindmico de bomba de calor

2.3  MODELIZACION DE LAS PROPIEDADES TERMODINAMICAS CON LA
ECUACION DE ESTADO DE PENG-ROBINSON

A continuacién, se presenta de forma resumida el método seguido para la determinacion
del equilibrio liquidevapor, y las propiedades de entalpia, entropia y densidad con la

ecua@n de estado de PeiiRpbinson.
2.3.1 Ecuadon de estado de Pengrobinson para fluidos puros

La ecuacion de estado de PieRgbinson53] para un fluido puro puede expresarse de la
siguiente forma:

0 2.1

@ Tt U X e (22)

@ THX X 4R (2.3)

m p ap 7Y (2.4)

G moxtoepvTt et e wwc (2.5)

dondeP esla presion T la temperaturad el volumen mola especifico Peit la presiéon
critica, Terit la temperatura critical; la temperatura reducida, el factor acéntrico de
Pitzer,m el paranetro funcion del factor acéntrico de Pitzeres un parametro funcion de
la temperatura reducida, y los parameteog b funcién ce las propiedades criticdsl|
fluido.

A continuacion, la Tabla 2.3 muestra los valores de las propiedades critic@®->dela

acetong54], que se utilizaran en adelante.

Tabla 2.3 Propiedades fisicas y termoéimicas para el C{y la acetong54]

Parametro Simbologia| Unidad | CO, | Acetona
Presion critica Perit bar 72.8 46.4
Temperatura critica Terit K 304.2| 508.1
Volumen critico Vit cmi/gmol | 94 209
Factor acéntricde Pitzer w - 0.225| 0.309
Peso molecular PM g/mol | 44.01| 58.08
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2.32 Ecuacionde estado de Pengrobinson para mezclas

La ecuacion de emtiode Peng Robinson para mezclafp3] se muestra a contiacion:

0 (26)

donde:¢ , @ sonparametrs caracteristicogela mezclag(COz (1) /acetona(2))

Para el caso de la mezcla £&etona e han usado reglas de mezcla clasicas del tipo de
Van der Waal§55], y que se muestran a continuaci

® WO OO (WO (2.7a)

O 0O OO0 OO (2.7b)
donde: @, w sona lasfracciones molares de cada componente emelecla CQ(1) /Acetona(2)

Los parametros de interaccién y ¢ se calculan mediante las expresiones (2.8a) y
(2.8b):

(2.8a)

~

O -0 O (2.8b)
donde: &, &, ® y @ son @rametros caracteristicae cada componente es el

parametro de interaccién binaria de la mezcla

La ecuacién deestado dePeng Robinsonpara mezclasen términos del factor de
compresibilidagdZ, se muestra ela ecuacion (2):

@ p 61 0 o6 c¢Ow 006 6 0o T (29
dondeA y B: sonparametros adimensionales de la mezclax(@Dacetona(2))

La ecuacion (2.9) corresponde a una ecuacion cubica, cuyo procedidgeasmlucion se
ha tomado d®utton et a[56] y Klein et al[57]. Los pardmetros adimensionatissmezcla

Ay B se calculan mediante las expresiones:
0o — (2.10

5 — (2.1

67



Capitulo2. Modelizacién de propiedades y ciclo termodindmico de bomba de calor

2.3.3 Determinaciondel parametro de interaccion binaria de la mezcla CQacetona

En el presente trabajo la ecuacion de estado defRabigson utiliza la reglde mezclale
Van der Waalgarala determinacion de propiedades dguilibrio liquidoi vapor de la
mezclaCOy/acetona y ras popiedades termodinamicas. Esta regla de mezcla redmiere
determinacion dearaméros de interaccion binari& ), que pueden sabtenidogor el
ajuste de datos experimentaledadeomposicién molar de G@n fase liquida y fase vapor
en un intervalo deresidénpara distintas temperaturas de equilibrio ligewdpor enla
mezcla CQ/acetonaPara la determiacibn de losparametros de interaccion binaria de la
mezcla C@acetona se utilizé una regresam@mminimos cuadradoSada conjunto de datos
fue determinada una temperatura de equilibea elintervalo obtenido en literatura para
la mezcla CQacetong291.15 a 393.15 K). A su vez, a cadmperaturde corresponden
valores de presion gomposicion molar de Cen fase liquiday vapor en la mezcla
COy/acetonaEsta regresion de datos experimentaldsedeilibrio liquido-vapor de la
mezcla CQacetonase efectubcon ASPENPLUS. El procedimiento realizado para la

regresion de datos experimentales se resume a continuacion:

- Sel ecci - nRedresion dodatibs #fio de simulacidnEsta regresion debe
corresponder a una regresion de datos por nescunadrados.

- Se seleccionan los componente la mezcla, en este ca€&» (1) y acetona(2).

- Se selecciona elpgo de datos a ser ingresados, st e PTXals que répresenta
los datos de presion de vap®),(temperaturaT), fraccion molarde CQ en fase
liquida(Xco2) y fasevapor {¥) de la mezcla Céacetona.

- Se gea un conjunto ddatos de presién, composicion molar de;@0 fase liquida y
fase vapor determinados para cada valor de temperatura en el equilibrio-Viapodp
en las unidades carspondientes.

- Se establece el tipo de compuesto en fimez

- Se selecciona el método para la determinacion de propiedades de la mezcla, en este
caso el método corresponde a la ecuaciéon de estado d&Blingon.

- Se determina los resultados que quiergnobéenidos en este caso el paradmetro de
interaccion binaria de la mezcla gf@cetona una temperatura definida.

La ecuacion de Perigobinsonadicionalmentautiliza el concepto de fugacidad de cada

componente de la mezcla para la determinacion del ieduilliquido-vapor. Para

soluciones no ideales, la fugacidad se entiende como una medida de desviacion del
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equilibrio liquidevapor de una mezcla idedtl factor K puedecalcularsepara cada

component@lela mezcladeacuerdo con laxpresion (2.1p

VR (2.12

n

siendo) la fugacidad del componente i en la fase liquida de la mézcl&g fugacidad
del componente i en la fase vapor ,wye w las fracciones molares del componente i en

las fasesiquiday vaporde la mezcla, respectivamente.

A partir de los valores estimados por el modelo de fRoignson de la fraccion molaed

cada componente en cada fase de la mezcita€&ona y los coeficientes de fugacidad de
cada componente, determina un valor estimado Key/x, que relaciona la fraccién molar
deCQen fasegicwoapdbdmra fil e xddala mezdlazC@acatodh.aEstd factor
estimadose comparaen un proceso iterativeon valores d&eyxp, €l cual es determinado

con datos experimentales del equilibrio de la mezcla/d&@tona encontrados en la
bibliografia hasta obtener un valor final # A continuacion, laifura 2.1 muestra un
diagrama que resume el proceso iterativo realizado para la determinacion de los parametros

de interaccion binaria de la mezcla £42etona y del factdf=y/x.

Ingreso de datos
NO : _ L
experimentales: Presian;
temperatura, composicion
molar de CO- en fase liquida
y fase vapor

Modelado del equilibrio
liguido-vapor de la
mezcla COz yacetona,z

|
Vexp Comparacion
Kexp =
Xexp

Figura 2.1 Proceso para la determinacion de parametros de interaccidmabyna
comparacion del factd¢=y/x
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La tabla 2.4oresenta un resumen btes valores de desviacion maxima, media y minima

entre los datos calculados y experimentales para la presion de vapor y edfator

experimentales y calculados por Pétapinson

. Desviacion Desviacion
Referencia | oy presion de vapor (%) enK=y/x (%)
Maxima: 4.8 Maxima: 6.2

Hung et al. Media: 38 Media: 4.6
(2008)[47] Minima: 3.6 Minima: 1.5
Chiehming et Méxi.ma: 3.9 Méxi_ma: 8.7

al. [48] Mgc_ha: 3.6 M,eo_lla: 5.2
' Minima:2.5 Minima: 3.6
Maxima: 5.9 Maxima: 4.3

Han et al. Media: 5.1 Media: 2.8
(2005)[49] Minima:4.5 Minima: 1.5

Tabla 2.4Desviacion de datos geesion de &por y factoiK=y/x para datos

La tabla 2.5muestra los valoresbtenidosdel paraméro de interaccion binaria para la

mezcla CQ/acetona obtenidos en un intervalo de temperaturas entre 291.15 y 393.15 K.

Tabla 2.5Valoresdel parametro de interaccién binatka) obtenidos a diferentes

temperaturas para la mezcla J8&cetona

Temp
(K)

ki2 -0.00516

291.15 298.15 303.15 313.15 333.15 353.15 | 373.15 393.15

0.01097 | 0.00794 | -0.00630| -0.05077| -0.11221| -0.17869| -0.23040

El modelo de la ecuan de estadale PengRobinson[58] propore la relacion del

parametro de interaccion binari () conla temperaturaeguna ecuacion (2.93

(2.13

Y

Por medio de una modificacion en la funcioretibp del ajuste dsdatosexperimentales
se obtuvierorlos coeficienteski, k2 y ks de la ecuacion (2.)2utilizando elsoftware
ASPEN PLUS. La Tabla 2®@uestra los valores de dichoseficientes plinomiales para
un intervalo deemperaturasntre291.15 y 393.1¥K.

Tabla 2.6 Pardmetros de interaccion binata] para la mezcla C{acetona

Temperaturas (K) k1 ko ks

291.151 393.15 1.1139x1¢ 8.501x1C -2.851x1C
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2.34 Diagramade presion de vaporpara la mezcla CQ/acetona

El modelo basadenla ecuacion de estado de PERgbinson y los valores del parametro

de interaccion binaria para distintas temperaturas permite realizar la grafica de presion de
vapor de la mezcla Gfacetona en funcion de la composicion molar de. C&®figura 2.2

muedra la presion deaporen funcion de la composicion thes fases liquido y de vapor

de CO,, desde0.15 en fraccion molar hasta e@uro, desde 15°C hasta 1ZD%e

temperatura.

Se muestra que la presion sube constantemente al incrementarse la compadésidie

COz en la mezcla hasta alcanzar el punto critico en cada temperatura. A partir del punto
critico encontrado se produce una caida subita de la composicion correspondiente a la fase
de vapor saturado. Los datos obtenidos para el cgrafiuestran queel valor
minimo-maximo de presién y temperatura a los cuales la mezcla se encuentra en liquido y
vapor satumdo son 12120 bar y 15120C respectivamente. La composicién global
minima de CQ@para obtear vapor saturado es 0.75 a X208stevalor de concentracion

sube a valores cercanos a 1 si la temperdisnainuye hasta un minimo de Co%acurva

se desplaza hacia la derecha a razon de disminuir la temperatura de equilibrio de la mezcla
COy/acetona.

-Ez | | _,...--'"""'. —-’_H\ —~ ‘
g |

_— i = o """”“J

- el e

= 50 / H::?,/"’f el f""'#’ﬂm
ANy
:E // f///’? §§€7 :l{/ ”
L I
4 I

0.1 0.2 0,3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Fraccion molar de CO:2 en las fases liquida y vapor

Figura 2.2 Presion de vapor de lagrcla CQ/acetona vs. Fraccion molar de €©
diferentes temperaturas, calculadas con la ecuacién de estado deoBarspn
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Basadoen la ecuacion de Clausi@apeyron, sebtieneel diagrama de Duhring de la
mezcla CQ@acetonala ecuacid de ClausiusClapeyron describe la presion de vapor de

la mezda en funcién de la temperatwda entalpia de vaporizacipsegin la ecuacion

e}
e
|
o

(2.19

donde:P es la presion de vapor en baita temperatura en KY'O es la etalpia molar de

vaporizacion ,'Y esla constante de gas idgeC es la constante de imggeacion

En la ecuaciénA 14 YO debeser consideradaomo constante,de esta maneri

representacion grafica de D frente a-1/T (T en K) determinauna linea recta con

pendiente z y corte enC con el eje de las ordenad&®]. La Hgura 2.3muestraa

representacion grafica de la presion de vapofuncion de la temperatupara diferentes

composiciones dalfase liquida yasevaporde la mezcla C&acetongPTXY).

Temperatura (-1/1000*T: T en K)

43 -4 -3.6 1.6 -2
106
. 4.50
X-02" Fraccion misica de CO? en fase liguida
Xy Fraccion masica de CO2 en fase vapor
1]
il
50
/_ﬁ 40
a 30 3.5
g A,
o
s =
Ay 20 104
10 Z.BT

-0 23 0 30 100 200
Temperatura (°C)

Figura 2.3 DiagramaPTXY (Presién,Temperatura, composiri enfase liquida y fase
vapol de la mezcla Cg&Acetona

2.4 DETERMINACION DE LA DENSIDAD, LA ENTALPIAY LA ENTROPIA

Por medio dda ecuacion de estadte PengRobinson,se ha determinado la densidad,
entalpia y entropia especHicde la mezcla Cfacetona en sus fases liquida y vapor. La

metodologia seguida para estas propiedades se muestra a continuacion.

72



Capitulo2. Modelizacién de propiedades y ciclo termodindmico de bomba de calor

2.4.1 Densidad

La densidad de la mezgtede obtenersetravésiel factor de compresibilidad, delas

fases liquida yde vapora unapresion y temperatuideda, utilizando la ecuacion (215

v 8
dondeP es la presionT es la temperatura, es el volumen molarde la mezcla \R la

constantale los gases ideal&s 8.314 J/moK

A partir del factor de compresibilida{Ecuacién 2.1h puede obtenerse el volumen molar
de las fases liquida y de vapor, y por ende la densidad de las fases ligeidapor,
respectivamente.lEolumen molar especifico para la fase liquida y fase vapor se encuentra

definido ®mo muestra las ecuaciones (2.16a) y (2. 1&spectivamente.

b — — (2.16)

v — — (2.16)

donded es el volumen molaie la mezcla en fase liquida, es el volumen molar de
la mezcla en fase vapab, el factor de compresibilidad de la mezcla en la fase liquida,
w el factor decompresibilidad en fase vapdr la densidad de la fase liquida'y la

densidad de la fase vapor.

Se han utilizadolos datosde Ramirez et al[51] paradeterminar los valores da
composicié molar de CQ (& ) a partir de ladensidad de la mezcla en fase liquida

(kg/m?) y la temperaturakelvin), obteniendose la siguiente expresion:

D) I’] I’] z"Y r] z” I’] z"Y n z"Yz” n z"

':] z " z "Y h z "Yz ” r‘] z" (2.1D
Los t ®Twoni M& dst 8n definidos mediante | as
Y 8 (2.18
8
” 8 (2.19)

dondety eslafaccion molar de C&en la fase liquidal es la émperatura de la solucion

enK y” es ladensidacen fase liquidan kg/n?.
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Los coeficientes obtenidos del ajusie datos experimental@ara la ecuacion (2.18e

presentaren la Tabla 2.7

Tabla 2.7 Coeficientesde la correlacion (2.)para la determinacién de t@mposicion
molar de CO, a partir de la temperatusala densidacen fase liquida de la mezcla €0
/acetona

Coeficiente| 1 n n n n n n n n

Valor 0.5439| 0.08759| 0.2207| 0.02544| 0.107| 0.09804| 0.03737| 0.1037| 0.08257

Los céculos de densidad oda ecuacién de Pefigobinson han sido mejoradoslizando

el factor de correccién de volumen especifico propuesto paidRenet al.[60]. Estos
autores propusieron una correccion de volumen constante conocida Gmantio de
volumen espefito" para la ecuacion deengRobinsonLos autoreproponen gneralizar
las constantes utilizadas en la ecuacion de correccion a travgsréieleto de Rackett,
Zra El factor de correccion de volumen de Peneldake ser restado deélculo del
volumen molar obtenido pda ecuacion de estado de Pétmpinson,y se aplicasegin

muestra la ecuacion (2.20

0 VI (2.20
donde:b  es elvolumen molarcorregido de la mezcla en la fase liquida es el
volumen molar de la mezcla en fase ligudaes el factor deorreccion de volumen de

Peneloux

El factorde correccion de volumeate Penelouxg, esigual a la suma algebraica ey ci,

como muestra la ecuacion (2)21

® B wa (2.21
donde:® es la fraccién molar de GQL) y de acetona (2) o es el factor de correccion

devolumen dePeneloux para C£{J1) y acetona (2).

El valor deffactorde correccion de Peneloux paraZyTa acetona (fluidos puros), depende
de las propiedades criticde cada componente de la mezcldel parametro de Rackett

(Zrai), deacuerdaconla ecuacion(2.22).

0 ™ nxfﬂa§¢—8n8, WTTP (2.22)
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El valor del parametrde Rackett para el GQ1) y la acetona (2), ggesentaren la Tabla
28.

Tabla 2.8Valor de los parametros de Rackett para el QQy la acetona (4b4]

Componente NUmero de Rackett(w )
Co2(1) 0.272
Acetona(2) 0.244

Con respecto & densidad de la mezcla @@cetona en la fad&uiday fasevapor, los
resultados obtenidos cde ecuacion de estado de PdRgpinson se compararon con los
datosexperimentales obtenidos @@amirezet al.[51]. Se obtuvaina desviacion maxima,
mediay minima de 13.45.2y 2.4%, respectivamentdl ajuste de datos para la densidad
en la fase liquida de la mezcikaejoré usando el término de correccion de volumen de
PenelouX60], siendo en este caso los valoresldsviaciormaxima, media y minimede

2.5,1.8y0.8% vy 4.1, 31.2 para la fase liquida y vapor, respectivamente.

2.4.2 Entalpia

La entalpia de la mezcla)(seha calculado a partir de la entalpia de la mezcla &l

entalpia de desviacion de la mezcla obtenidala@cuacion de estado de P&pinson.

Q Q \ Q (2.23
La entalpiagasideal dela mezcla('Q ‘ ) seobtiene de la ecuacion
0 \ B Qzax (2.24)

dondeh; es la entalpia de gas ideaby la fraccion molar decomponentéio en la mezcla

La entalpiagas ideal de cada componente puede calcularse a partir de la capacidad

calorifica de gas idea, hmediante integraén, segin la expresid@.25.
Q 6 zQTY (2.25

En este trabajo se ha utilizado la expresion de Fetadl [61] para calcular de forma
directa la capacidad calorifica de gas ideal de cada componente:
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o) O O - T O T (2.26)

dondeB, C, Dy F son onstantes especificas para cada comptenke la mezclad es la

capacidad calorificde gasdeal delcomponentéio, y T es la temperatura en K

La Tabla 2.9muestra los valores de coeficientes tomados para el calculo de la capacidad
calorifica de cada componerfeO, (1) /acetona(2))

Tabla 2.9 Coeficientesutilizadosparael célculo de capadad calorificagntalpiay
entropiamolar idealpara elCO; y la acetong61]

Coeficientes B C D E F
Unidades ,(*,)(f)(? . ,(*,m‘a. . K ,(f)cf)q . K
aeaQu agaqQvu agaqQvu
CO2(2) 14.508 37.979 1709.8 24.296 799.14
Acetona (2) 7.5405 7.5162 1442.7 5.3802 647.50

El término entalpia de desviacidmdsy) para la entalpide la mezclah), en el cao de la

ecuaciéon de &hgRobinson se ha obtenido de Klein et §8.7], y resulta ser

o) YEYp & — 1 — (2.27)

donde”Yes la temperatura de la mezcla endkgs el factor de compresibilidad en fase

liquida y vapor de la mezcla; es laderivada del parametcaracteristicael fluidoa con

respecto a la temperatuia es la constante de regla de mezcla definida@or — y

@ ,® son @rametros caracteristicos de combinacion en mezcla((g@cetma(2))

Se ha calculado valores dentalpia de excesmnlaecuacion de estado de Pdrgbinson
y se han comparado con los dat@perimentales presentados Ramirezet al.[51] en el
intervalo de presion, temperatura y composicion molar dee@@a mezcla Céacetona
definidos.De esta comparacion se ha obtenida desviaciomaximg media y minimae

5.4, 3.5y 1.3%6, respectivamente
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2.43 Entropia

De forma similaque la entalpia de la mezcla,éntropiale la mezcldO/acetonase ha
calculado a partir de la entropia de la mezcla igémkentopiade desviacion de la mezcla

obtenida con la ecuacion dstado déengRobinson.
i _ i (2.28
La entropiagas ideabe la mezcla(i _ ) seobtiene de la ecuacid@.29).

i | B i z0n (2.29)

dondes es la entropia de gas ideaty la fraccion molarde ¢ o mp ©@rerelanegcla fi

La entrgia gas ideal de cada componente puede calcularggidliemanera a partir de la

capacidad calorifica de gas ideal, hmediante integracion, segun la expre@®80).
Y . —zQ7Y (2.30)

El términode la entropia ddesviacionSiesy para la entropia de la mezc, €s tomado

tambiéndel trabajo délein et al.[57], tal como senuestraenla ecuacién(2.31).

, . o408
i Y £ O —— | |

i : (2.31)

donde: @ es el Actor de compresibilidad en fase liquida y vageta mezcla— es la
derivada del parametraracteristicalel fluido a con respecto a la temperatucaes la
constante de regla de mezcla definida por —y @ es el prametro caracteristico de
la mezcla (CQ(1) /acetona(2)).

25 SIMULACION DEL CICLO DE BOMBA DE CALOR POR
COMPRESION/RESORCION

La simulaciéndel ciclo de bomba de calor por compresion/resors@®ha realizado con
un modelo termodinamictasado en lodalancesde masa yde energiapara cada
componente del ciclo, y en ciertas hipétesis tipicas en este tipo de talbgyura2.4
muestra un esquema simplificado del ciclo de la bomba depal compresionésorcion

representaden eldiagramaPTX de la mezclalos componentes que lo conforman y la
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numeracion de los diferentes puntos daeisma El ciclo de bomba de calor por
compresiomnkesorcion estéormado por un circuito de solucignunalinea vapor. Al usar

la mezcla zeotrdpica (Cfacetona) la corriente que sale del desorbédanto #4)esuna

mezcla liquida/apor. Esta corriente es separada a la salida del desorbedor en el
compment e defini do c¢ o mo latariemnearnr fase \apoose dirgge f or m:
hacia el compresor (Punto #5) mientras quecdaiente de solucion (Punto #7) es
impulsada por medio de la bomba de solucion hacia el resorbedor, previamente la solucion

ar avi esa el | antewambiader Idé @alodée soluciod,paria aumentar la
temperatura de la solucion (Punto)#8a corrientede vaporproveniente del compreso

(Punto #6) yta corriente procedente datercambiador de calor de soluciffunto #9) se
encuentrae n e | component e de.Lanmmezck bifasicaentoa efighe z c |
resorbedor (Punto #) donde se completa el proceso de absorcion con didipeeicalor

en el sumidero, y sale del resorbed@Bunto #1). Esta corriente pasa primero por el
intercambiador de calode solucién, dondere enfriaa la corriente procedente del
resorbedory a continuaciérpasapor la valvula de expansion (Punto #1R valvula de

expansion (Punto #3) provoca una caida de presion del circuito y consecuentemente un
aumento en la temperatura de la mezcla. Finalmente, la solucion bifasica ingresa

nuevamente al desorbedocompleta el circuito de solucion

Teatrsds szes resorbedor Tetbits_ages_recarbeder

Tilages_ressrbedor

Mezclador

Vilvulade 12
expansion

3

Bomba /g

o
- [ E

Separador

DESORBEDOR

Tilages_dezerbedor

T'.l]ifll_lgll_dr.or'brdor Tmrnll_l:ll_-lr.or'brdor

Figura 2.4 Esquema del ciclo de bomba de calor por compresion/resorcion usando la
mezcla CQ/acetona
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2.5.1 Variables independientes y condiciones asumidas para el funcionamiento del
ciclo de bomba de calor por compresion/resorcion usando la mezcla
CO2/Acetona

Las condiobnes de operacién del ciclo de bomba de calor por compresién/resancion s
definidas por eintervalode operacion de sus variables independientes. EI modelado del
ciclo se basaen el balancde masa y energia para cada componente del
ciclotermodinamicale bomba de calgror compresidn/resorcign una serie de
condiciones de los estados del fluido a la salida o entradas @erfgponentes. Para la
determinacion de estas variables independientes es preciso mostrar la secuencia légica de
resolucién del cicloLa Tabla 2.10muestrdas ecuaciones del balande masa y energia

para cada componerdel cicloy la Tabla 211las hip6tesis asumidas para la operacion del

ciclo de bomba de calor por compresidn/resorcién. La numeracion de cada puntades refer

a la cescrita en la igura 24.

Tabla 2.10 Ecuaciones utilizadas en los balandesnasa y emgia para cada componente
en la simulaciordel ciclo de bomba de calor por compresién/resorcion usando la mezcla
COy/acetona

Componentedel ) ]
ciclo Ecuaciones para el blance de masa y energia
m3] =mliquido[4]+ mvapor[4]
Desorbedor M3 X31 =Miiquido (4] Xiquido [41+ Mvapor [4]: Xvaporf 4]
M) 31 =Miiquido [41- Niquido (41 Mvapor (41 Nvapor 4]
Ques=Miz *(h 41 - h(g))
Tw=TEe=Tmn
Separador X (71=Xiiquidof 4= X 81=X 9]

X [5]:X vapor [4] =X vapor [6]

Piiquidore) =Niiquidor71+ WL 5
Wp=((1/” ig7 *(Pata-Pbaja) ) vbm)
WP=WP*Miiquido [4]

Se) =SYts]

Wcomp:(mvapor[ 4]*(h ISENT.[G]'h[S] /))/eﬁcomp
|3[6]: h[5] +Wcom;f rn/apor [4]

¥ interfcalor:(T[Q] 'T[8] )/ (T[ll] 'T[S] )

Yy inter_caloer real/Qmax

Qinter.calor=Miquido [41* (Miiquido 1 ~Niiquido [81)
Qinter.calo=M (3} (Niiquido [117 -N [127)
M20)=Miiquido [91F Mvapor [6]

Bomba de solucior

Compresor

Intercambiador de
calor de solucion

Toof o ol Too Too el T To To ol To To Dol o To Tof o T Tof o T T Do

Mezclador m[lO]- X [1201=Miiquidof 9] Xiiquido [9]F Mvapor| 16. Kvapor [6]

M[10]. N 10)=Miiquido [9]. Niquido [9]FMvapor [6]. Nvapor [6]
=m 201*(h 201-Niiqui

Resorbedor Qres—_ 1201*(N r107-Niiquido [117) .

N101=Niiquido 197+ Nvapor [6]-Niiquido [97) *A 101
, hiz=h
Valvula de s =" na e
. En el caso de ser mezcla bifasica:
expansion

N33 =hiiquido 131+ Nvapor [31-Niiquido [31)*A3]
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Ademas deds ecuaciones elos balances de masa y energ@nsideradas para la
simuladdn del ciclo de bomba de calor, se han asurhigotesisa la entrada y salida de

los principales componentes del ciclo. Estas condiciseeesumeren laTabla 2.11

Tabla 2.11 Hipétesis del mdelo termodinamico del ciclo de bomba de calor por
compresién/resorcién usando la mezclafatetona

Descripcion Hipotesis
A Equilibrio en la mezcla bifasica:
Punto 3,Punto 4 Punto 1oq:mvapor/motal
Ciclo de A Cond'ic.iones de. saturacidﬁunto 57y11 .
A Efectividad del intercambiador de calor de la solucion,
bomba de v
calor Vimer calo=1 . . >
A Rendimiento isentrépico de la bomba de impulsion
COMPresorRomba=1, Reomp=1
A Proceso isentalpico en la valvula de expansion
Circuitos AT salida_agua_resor | entrada_agua_resarO C
externos AT entrada_agua_desor | salida_agua_desorD C

La simulaciéndel ciclo de bomba de calor se realiza en un orden secuencial que permite
relacionar el balance masico y de energia en cada componente, para ello se utilizo el
software Engineering Equation Solver (EES). Se utilizaron los valores calculados de las
propiedades de la mezcla en fase liquida y fase vapor, los balances de masa y energia en
cada componente y las condiciones asumidas por el modelo. El esquema de la secuencia
I6gica utilizada para resolver el ciclo de bomba de calor por compresioaibesee

muestra en la figura 2.5
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VARIABLES INDEPENDIENTES

—
Equilibrio
Estado: Liguido
saturado, g[7] =0 Proceso
isentropico
s[6] =s[5]
Equilibrio de
fases by
£ bomba

Estada:
vapor £
- saturado, compresor
Einter. gls]=0
calor

Compresor

Liguido
subenfriado,
hs]
Vapor
sobracalentado,
h [6]

N /élador,

h[10]

Proceso

isentalpico
Equilibrio

Figura 2.5 Secuencia logica de programaciénasimulaciordel ciclo de bomba de calor
por compresién/resorcion usando la mezcla/@e@na

Como resultado de laimulacion del ciclo termodinamicode bomba de calor por
compresiomesorcidonusando la mezcla Gfacetona e han seleccionado 5 variables

independientes pagra interpretacion. Estagpresentan en laabla2.12.
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Tabla 2.12 Variables independientes consideradas para el ciclo de bomba de calor por
compresionksorcionusando la mezcla Cfacetona

No. Descripcion Simbologia
1 Temperatura a la salida del desorbdd@do T
de solucién l
Temperatura a la salida del resattre’ lado
2 - T
de solucién

Diferencia de composicion entre la
3 concentracion global de G@n la mezclay | ax = X giobai- X liquido
solucion pobre
4 Presion alta del ciclo de bomba de calor Paita
5 Caudal masicde vapor & vapor

2.5.2 Intervalo de operacion del ciclo de bomba de calor por compresion/ resorcion

El rangode operacion del ciclo termodindmico de bombecdlor estéd definido por dos
aspectoslos intervalode propiedades de la mez€&,/acetonaen el equilibrio liquide
vaporencontrade en la literatura disponible y @htervalode operacion definido por el
diagrama de presion de vapor de la mez8a.ha tomadoun caso ejemplo de
funcionamiento del ciclparadeterminade forma gréfica ehtervalode operacion de cada
variable independient&os valoredefinidosen cadavariable independientge muestran
en la Tabla2.13

Tabla 2.13 Valoresseleccimados como ejemploara el ciclo de bomba de calor por
compresién/resorcién usando la mezclafacetona

Descripcion Simbologia Valor Unidades
Temperatura a la salida del o
desorbedof lado de solucién T 30 C
Temperatura a la salida del Toy 50 oC

resorbeii lado de solucion
Diferencia de composicién entri
la concentracién global de G@n | ax= X giobai- X liquido 0.10 -
la mezcla y solucion pobre
Presion alta del ciclo de bomba
calor
Caudal méasicade vapor & vapor 1 Kals

Paita 40 bar

Los resultados obtenidos en la simulaci@el ciclo de bomba de calor por
compresion/resorciotel cas@jemplosontrazad® sobre el diagraméde vapor de presion

de la mezcla C&acetona, es®resultadose muestra eralHgura 26. Aqui sepresenta
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los valores de presion, temperatura y composicion a la entrada y salida de los componentes
principales del cicloabsorbedor y regbedor.

50 Xty = fraccion misica de CO2 en fase liquida

XYy, = fraccion masica de CO2 en fase vapor

40

Presion alta

/)
0 / /2
744

10 2.30
-50 -25 30 225

Presion (bar)

3.00

Temperatura (°C)

Figura 2.6 Representaciodel ciclodel ejemplo en el diagram&TXY de la mezcla
COy/acetona

La simulaciénbusca estudiarel comportamientodd ciclo de bomba de cat por
compresion/resorcion usando la mezclaf@€etonanaplicaciones industriales, para esto

se considera una temperaturmima en la fuente de calor 86°C. La tecnologia actu@n
intercambiadores de calor de planzneja presiones maximas de trabajbagta 50 bar.

Un salto térmicqTiir) entre la fuerd y sumider@aomprendidentre20y 40°C se considera
realizable Se probarana diferenciale composicién entre la concentracién global de CO

en la mezcla y solucién pobeatre 0.10 y 0.20 considerando que el fluido de trabajo se
encuentre ela zona deequilibrio liquidd vapor. El intervalode operacion en las variables
independientes para el andlisis del ciclo de bomba de calor por compresion/resorcion
usando la mezcla Cfacetona se muestra en laila2.14

Tabla 2.14Intervalode operacion para eiclo de bomba de calor por compresion
resorcion usando la mezcla €@cetona

Descripcion Simbologia Intervalq/de Unidades
operacion
Temperatura a la salida del , o
desorbedot lado de solucion Tia 301 70 C
Temperatura a la salida del ; o
resorbedof lado de solucién T 501 110 c
Diferencia de composicion entre | ax=0.10
concentracion global de G@n la a ax=0.15 -
mezcla y solucién pobre &= 0.20
Presion alta del ciclo de bomba ¢ P .t 307 50 bar
calor
Caudalmasicode vapor A vapor 05y1 Kg/s
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2.5.3 Casos de estudio para el analisis paramétrico

Una combinacion de los intervalos de operacion de las variables del ciclo de bomba de
calor por compresion/resorcigisando la mezcla Cfacetongpermite determinacasos de
estudiopara el andlis paramétrico del cicld.a Tabla2.15presenta un resumen tes

casos de estudideterminados al variar leemperatura de la solucion a la salida del
desorbedode 30 a 7@2 conincrementogie 20°C, x entre 0.10 y 0.20 coimcrementos

de 0.05, temperata de la solucion a lalgda del resorbedor de 50 a 103%nincrementos

de 10°C, presion altaen el ciclo de bomba de calor end@y 50 bar con incrementos de

10 bar y un valor del flujo masico de vapor de 0.5y 1.kg/s

Tabla 2.15Casos de estudio pamétrico del ciclale bomba de calor por
compresidfresorcionusando la mezcla Cfacetona

P alta T[4] DX T[ll] ] vapor T[4] DX T[ll] O vapor T[4] DX T[ll] O vapor
bar | °'C - ‘C | kgls | 'C | - ‘C | kgis | °'C| - ‘C | kals
50 0.5 70 0.5 90 0.5
50 1 70 1 90 1
60 | 0.5 80 0.5 100| 0.5
0.10 60 1 0.10 80 1 0.10 100 1
70 | 05 90 0.5 110| 0.5
70 1 90 1 110 1
50 | 05 70 0.5 90 0.5
50 1 70 1 90 1
30, 40 60 0.5 80 0.5 100| 0.5
y 50 30 | 0.15 60 1 50 | 0.15 30 1 70 | 0.15 100 1
70 0.5 90 0.5 110| 0.5
70 1 90 1 110 1
50 0.5 70 0.5 90 0.5
50 1 70 1 90 1
60 0.5 80 0.5 100| 0.5
0.20 60 1 0.20 50 1 0.20 100 1
70 | 05 90 0.5 110| 0.5
70 1 90 1 110 1

La Tabla 2.15muestraguepara cada valor de presién alta del ciclo (30, 40 y 50 bar), se
han definidados casos d estudio con respecto al caunesico de vapoli(vapey), de estos

se determinatrescasos de estudio con respectadgemperatura de la solucion a la salida
del resorbedorT(1y ), ladiferencia de composicion entre la concentracia@bagl de CQ

en la mezcla y solucion pohex) y la temperatura de la solucién a la salida del desorbedor
(Tia1 )- En resumen, son 18 combinaciones posibles para cada presion alta ¢80ciéb

y 50 bar) el nUmero total de casde estudiaes 54.
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2.6 ANALISIS PARAMETRICO DEL CICLO DE BOMBA DE CALOR POR
COMPRESION/RESORCION USANDO LA MEZCLA CO2/ACETONA

Se ha desarrollado | eanalisis paramétrico del ciclo de bomba de capmr
compresién/resorcionsando la mezcla Cfacetona para analizata influencia @ las
variablesindependientdel ciclocuando una dellas permanece constante. Laguras 27

a 29 muestran los calculos débeficiente de operacidtel ciclo de bomba de calCOP)
en funcién de la temperatura de la solucion a la salida del resoifbgd) , la dferencia
de composicion entre la concentracion global de €0Oa mezcla y solucién pob¢£x),
la presion alta del cicldPara), elcaudalmasico en la linea vap(r vapor), @ Una temperatura

de la solucién a la sdk del desorbedor entre 30 §°C, respectivamente.

La Figura 2.7muestra los resultados d€lOP del ciclo de bomba de calor por
compresion/resorcion a una temperatura de la solucién a la salidaatbledor entre 50

y 70, Dx entre 0.10 y 0.20, para una temperatura de la solucion a la salida del desorbedor
de 30€, a una presion de a) 30, b) 40 y c) 50. bén esta figuraes muestra que, si la
presion alta del cicles constante y la temperaturasoéucion a la salida del resorbedor es
50°C, los valores del coeficiente de operacion alcanzan los valores méasaatmsin
maximo de 3 S Para incrementa su valor de 30 a 50 bar, el valor abedficiente de
operacion de ciclo de bomba de calmmiruye hasta un valor minimde 1.01 Un salto
térmico de 20°F un Lx creciente de 0.10 a 0.2tcrementa valor deCOP. Se encontrd
que el valor delcaudal masico de vapord(wape) NO influye en la determinaciéned
coeficiente de operacion de ciclo lbemba de calgpues los valores deOP calculados

se superponen en el gréfico.
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AX
0,10 o, 15 o, 20
3,50 . ‘ ‘ . . . . .
Tdes. =30 DC
3,00
a 2,50
(@]
© 200
1,50
1,00
50, 60, 70 50, 60, 50, 60, 70
Temperatura a la salida del resorbedor (°C) a)
AX
0,10 0,15 0,20
3’50 1 1 L 1 1 1 1 L 1 1
Tdes. =30 °C
3,00
a 2,50
o
© 200
- J
1,00
60, 70 50, 60, 50, 60,
Temperatura a la salida del resorbedor (°C) b)
AX
0,10 0,15 0,20
3’50 L 1 1 1 1 L
Tdes. =30 °C
3,00
a 2,50
(@]
© 200
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1,00
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Figura 2.7 Resultados deCOPdel ciclodebomba de calor por compresigegorcién con
diferentes valores en las variables independientes a una presion eiltbodid a) 3M) 40

y ¢) 50 bara una temperatura de la solucion a la salida del desorbe@6tGle

La FHgura 28 muestra los resultadatel coeficiente de operaciéon de ciclo de bomba de
calorcon una temperatura de la solucion a la salida del desode806°Cuna temperatura
de la solucion a la salida del resorbedor entre 70 y 90°Cx emtre 0.10 y 0.20, a una
presion de ag0, b) 40 y ¢)50 bar. En esta figura se muestra que los valore€ 0
decrecerhasta valores cercanos audando la tempatura de la solucion a la salida del
resorbedoaumenta de 70 &9C. El valor mas alto d€OP en este caso es 2.10, este es
obtenido con un valor déx de 0.20,una temperatura de la solucién a la salida del

resorbedor de 7@°a una presion dedDdbar. Sia presion alta del ciclo aumenta desde 30 a
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40 bar, el valor detoeficiente de operacion de ciclo de bomba de sgaeduce cuando
[x=0.10. Sin embarg@ara unx =0.15 y 0.20s= muestrajue para un valor deyentre

40 y 50 bar.el valor deCOP es nulo o muy cercano a 1 cuando se tiene un salto de
temperatura entre fuenyesumidero de 30°C o superiore §a determinado qua estas
condiciones el ciclo no opera como bomba de calor por compresion/resaircisarla

mezcla CQ/acetona como flul de trabajo.

AX
0,10 0,15 0,20
2,50 . . . . . . . . ! ‘
Tdes. =50 °C
2,00
o
o
O
1,50
1,00 |
70, 80, 90 70, 80, 90 70, 80, 90
Temperatura a la salida del resorbedor (°C) a)
AX
0,10 . 0,15 0,20
2,50 . ‘ . ‘ . ! . . . . . ;
Tdes. = 50 °C
2,00
o-
o
O
- J
1,00
70, 80, 90 70, 80, 90 70, 80, 90
Temperatura a la salida del resorbedor (°C) b)
AX
0,10 0,15 0,20
2’50 L L 1 L 1 L 1 L
Tdes. =50 °C
2,00
o
o
o
- .
1,00 J
70, 80, 90 70, 80, 90 70, 80, 90
Temperatura a la salida del resorbedor (°C) c)

Figura 2.8 Resultados deCOPdel ciclodebomba de calor por compresigggorciorpara
diferentes valoredelas variables independientes a una presion alta del ciclo de a) 30 b) 40

y ¢) 50 bara una temperatura de la solucion a ladaadel desorbedor dsO°C.

La figura 2.9 muestrdos valores deCOP determinadosuando la temperatura de la
solucion a lssalida del desorbedor e8°C, una temperatura de la solucion a la salida del
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resorbedor entre 90 y 110°C, txentre 0.10 y 0.20a une presion de a)30, b) 40 y ¢)50
bar. Los resultados éa Figura 2.8 muestran que anaPaita del ciclo de bomba de calor

de 30 barhan sido determinadosaloresdd coeficiente de operaciol©QP) solamente
cuandax se encuentrantre 0.10 y 03, aun x de 0.20 la soluciése encuentran estado

de saturacion. El valor mas attalculadode COP es 2, este esbtenido con ua presion

alta del ciclo d&l0 bar(Figura 2.9b)una temperatura de solucion a la salida del resorbedor
de 90°C y untx de0.20. Se ha determinado que salto térmico entre la fuente de calor y
el sumidero de20 y 30°C es factible para el ciclo de bomba de calor por
compresion/resorciorton una temperatura de fuente deocale 70°C a unaresion alta

del ciclo de 40 bar xeepto para uix de 0.10.
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o
o
o
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1,00
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0,10 0,15 0,20
2,50 . ‘ . ‘ ‘ ‘ ‘ . ‘ . . . ‘
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o
o
(]
- .
oo | I
90, 100, 110 90, 100, 110 90, 100, 110 b
Temperatura a la salida del resorbedor (°C) )
AX
0,10 0,15 0,20
2,50 ‘ . ‘ ‘ . ‘ ‘ . . . ‘ ‘ .
| Tdes. =70 °C
2,00
o
o
Q
- .
1,00 L m— .
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Temperatura a la salida del resorbedor (°C) C)

Figura 2.9 Resultados deCOPdel ciclode bomba de calor por conegidntesorcion con
diferentes valores en las variables independientes prasi@n alta del ciclo de a) 30 b) 40

y ¢) 50 bama una temperatura de la salin ala salida del desorbedor de @0°
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Los resultadogdel coeficiente de operaciomuestran un mejor desempedid ciclo de
bomba de calopor compresion/resorcion con upeesion alta entre 30 y 40 bar. Una
temperatura de la soluci@rla salida del dmrbedor de 30°@nejora la eficiencia del ciclo
hasta un valor maximo d8OPna=3. Si el mayor salto térmicdeterminad@ntre la fuente

de calory sumidero del ciclde bomba de calor por compresién/resorcion usando la mezcla
COo/acetonaes 20°C, el valor del coeficiente de operacion de ciskincrementahasta
alcanzar los valores mas altos, determinadosada presion alta del cicl&Se ha
determinado que es posible generar temperatura en sumidero del ciclo de bomba de calor
por compresion/resorcionsando la mezcla Cfacetona de hasta QW con una
temperatura en fuente 70°C, una diferencia entre compogjlcbal yunacomposicion
pobre {X) de 0.20 y un®aira de 4 bar.

A continuacion, las figuras 2.10 a 2 fifesentan un resumeelos valoresalculadogiel
coeficiente de operaci@@€OP) en funcion déa temperatura de la solucion a la salida del
desorbedor (30, 50 y 70°C), la temperatura de la solucién a la salida del resorbedor entre
(50 y 100°C)un caudalmasico de vapoi(vape) de 0.5y 1 kg/s,Oxentre 0.10 y 0.20, a una

preson de 30, 40 %0 bar, repectivamente.

La figura 210 muestragueel coeficiente de operaciénldgclo de bomba de cal¢€COP)
disminuyede 3 a 1.2cuando la temperatura de la solucion adéida del desorbedo
aumentadesde30 a B°C. Se observa que el mejor desempefio del ciclo se da cleando
diferencia de composicién entre la concentracion global dee@@ mezcla y solucion
pobre(LX) tiene un valor entre 0.15 y 0.20l coeficiente de operacion deckd de bomba

de calor disminuyeuando la temperatura de la solucién alala del resorbed@umenta

de 50 hastlos 100°CEl efecto detaudaimasico de vapor no es relevargaes los valores

de COPse superponen para ambos casos (0.5 y 1 kg/s).
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Figura 2.10 COPdel ciclo de bomba de calor en funcién de la temperatura de la solucién
a la salida del resorbedor a distintas temperaturas en la fuente décgloaudalmasico

de vaporm urapresion alta del ciclo de 30 bar.

La figura 2.11muestra elalor del coeficiente de operacion del ciclo en funcion de los
mismos intervalos de vari@n presentados en la figura 2,J&ro a una presion alta del

ciclo debomba de calor por compresion/resorciodtdar.
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Figura 2.11 COPdel ciclo de bomba deator en funcién de la temperatura de la solucién
a la salida del resorbedor a distintas temperaturas en la fuente dé&cgloaudalmasico

de vapora urapresion alta del ciclo de 40 bar.

En la figura2.11 se muestra quesj la presion alta del cicles 40 bargl coeficiente de
operaciondel ciclo de bomba de calofCOP) disminuye cuando la temperatura de la
solucion a la dala del desorbedor aumenta 8@ a 70€. Los valores del coeficiente de
operacion del ciclo de bomba de calmrementan haatun valor maximo de 2.&n un
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Dxde 0.20. ECOPdel ciclo se redudeasta urvalor minimo de 1.0t&uando la temperatura
de la solucion a la Bda del resorbedor aumenta de 50 a 7@%Tosucedea unx=0.10Q
Se muestra que es realizable una revaloidmatérmica desde una temperatura en fuente

de 70°C hasta una temperatearasumidero d&00°C.

La figura 2.2 muestrague,el coeficiente de operacion de ciclo de bomba de ¢GIOP)
decrececuando la temperatura de la solucion adéda del desorbed aumentaon 30 a
70<C. Unadiferenciade composicion entre la concentracion global de €0Oa mezcla y
solucion pobrg LX) de 0.20incrementa lowalores del coeficiente de operacion del ciclo
de bomba de calo€CQOP), hasta un maximo deOP=2.6. Si latemperatura de la solucion
a la salida del resorbedor aumed&a50 a 00°C, el COP del ciclo bajahasta un valor
minimode 1.1. La méxima temperatura de la solucion a la salida del resorpadoestas
condicionesgen donde el ciclo funena como bombae calor es 1WPC a unaPaia de 40

bar.
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2,50 . Tdes. = 50°C
Tdes, =70 °C -
a | |
E 2,00 .
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i "
1 m [ ] L L ]
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Temperatura a la salida del resorbedor (“C)
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Figura 2.12 COPdel ciclo de bomba de calor en funcién de la temperatura de la solucién
a la salida del resorbedor a distintas temperaturas en la fuente dé&xcgloaudalmasico

de vapoya urapresion altalel ciclo de B bar.

De forma global se tiengue,si la temperatura de la solucion a la salida del desorbedor
aumenta d80%C a 70T a una presion alta del cicbmnstanteel coeficiente de operacién

del ciclo de bomba de calor por compresién/resordigminuye desde un valor de 3 &.1.

Se ha obtenido un valor mas alto en el coeficiente de operacion del ciclo de bomba da calor
con unadiferenciade composicion entre la concentracion global de @©la mezcla y

solucion pobrd LX) de 0.20 Se determindun valor del coeficiente de operacion del ciclo
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maximo de 3, 2.8 y 2.6 para ukaa de 30, 40 y 50 bar, respectivameile.forma general,
silatemperatura de la solucion a la salida del resorbedor aumenta junto con la temperatura
a la salida del desbedor la eficienciadel ciclo baja, es recomendable una temperatura de
solucién a la salida del desorbedor que no sobrepase los 40°C y un salto de esta con la
temperatura de sumidero de 2088muestra quéa variacion en etaudal masicde vapor

de 0.5a 1 kg/s no afectal coeficiente de operacidtel ciclg pues los resultados se

superponen unos con otros.

Otro parametro importante que denotalesempefiael ciclo de bomba de calor es |
relacion de caudasentre la solucion pobre y la del refrigate(f = & liquido/& vapor). Las

Figuras 2.13, 2.14 y 2.15 muestralos resultados de la relacion de cauflaif funcion de

la temperatura de la solucion a la salida del desorbedor, temperatura de la solucion a la

salida del resorbedo£, a una presion alt@el ciclo de 30, 40 y 50 bar, respectivamente.

La relacion de caudascuando la presion alta en el ciclo es 30 bar (Figui@) #&dnen los

valores calculados méas altos £ 7.1) con ua diferencia de composicién entre la
concentracion global de G@nla mezcla y solucion pobi&x) de 0.10. La temperatura

de la solucion a la salida del desorbedor influye de forma muy leve para la relacion en la
relacion de caudal. La temperatura de la solucién a la salida del resorbedor tampoco es una
variable que inflya de forma considerable a la relacion de casdal intervalode valores

en el cual se encuentra la relacion de caspara esta presion (30 bag encuentra entre

3 y7.1.El efecto dekaudalmésico de vapor no es relevante, plassvalores d&COP se

superponen para ambos casos (0.5 y 1 kg/s).

El valor m& alto de la relacién de caudales driGdn y de vapoen el ciclo para una

presion alta de 40 bar (Figura 2) Bsf = 6.8, este se obtiemk igual manera que para una

Pata de 30 bar con ufix = 0.10. Elintervalode valores en el cual se encuentra la relacién

de caudaspara esta presion (40 bar) esta eBtee6.8.Al comparare st e | ntfoer val o
conel determinado para uriaiaen el ciclo de bomba de calde 30 bar, se muestra una

reduccién entre sus limites mayor y menor.

Larelacién de caudas de solucion y de vapatel ciclo a una presion de 50 bar (Figura
2.15) alcanza un valdr= 6.2, este es determinado también ¢&r= 0.10 al igual que en

los casos coRaita de 30 y 40 ba El rango de valores en el cual se encuentra la relacion de
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caudaéspara et presion (40 bar) esta entre a.6.2. Por otro lado, la temperatura de la
solucion a la salida del desorbedor, la temperatura de la soluciéalami#adel resorbedor

y el caudalmasico de vapor no influydnertemente la relacion de caudssf.
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Figura 2.13 Relacion de caudasde soluciony de vapor(f) del ciclo de bomba de calor
por compresion/resorcion en funcién de la temperatura de la solucion a la salida del
resabedor a distintas temperaturas en la fuente de,a@tor caudalmasico de vapor

una presion alta del ciclo de 30 bar.
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Figura 2.14 Relacion de caude$ desoluciony de vapor(f) del ciclo de bomba de calor
por compresion/resorcion en funcién etemperatura de la solucion a la salida del
resorbedor a distintas temperaturas en la fuente de calgrcaudalmasico de vapor; a
unapresion alta del ciclo de 40 bar.
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Figura 2.15 Relacion de caudas(f) del ciclo de bomba de calor por compresiésorcion

en funcion de la temperatura de la solucion a la salida del resorbedor a distintas
temperaturas en la fuente de calry caudaimasico de vapor; a apresion alta del ciclo

de 50 bar.

De forma generalos valores calculados para la relatide caudas (f = Miquido / Mvapor)
seencuentran en el rango comprendido e2fbey 7.1 minimo y maximo respectivamente.
Los valores mas altos calculados para la relacién de esdfidad dan cuandéx es 0.10.

El aumentale presidraltaen elciclo representa undisminucion en la relacion de cauesl

La variacion en etaudal mésicale vapor de 0.5 a 1 kg/s no afecta en la relacion de

caudaéscalculada pues los resultados se superponen unos con otros.

2.7 COMPARACION DE RESULTADOS DEL CICLO DE BOMBA DE CALOR
POR COMPRESION/RESORCION USANDO LA MEZCLA CO 2/ACETONA
CON INVESTIGACIONES AFINES

Se harealizado una revision bibliografica de sistemas que utilizan el ciclo de badenba
calorpor compresion/resorcidarsardo CO, comofluido de trabajdciclo trars-critico), asi
comotambién disoluciones del mismo en distswedsorbentes. La Tabla 2rb@estra una
lista de trabajos relacionados con esta tecnologia, en donde se compesalago<on

los determinados por el modelo desarrollado en el presabggddel ciclo de bomba de

calor por compresion/ resorcion usando la mezclag&eétona.
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Tabla 2.16 Comparacion de resultados datlo de bomba de calor por

compresion resorcion usando la mezcla €@cetonacon investigaciones afines

. Fluido y Fluido y .
Titulo de la Fluido de | Temp.en | Temp.en Potencia
Referencia | investigacion o bai f - d % Calorifica | COP
roducto trabajo uente de | sumidero (kW)
P calor °C) |  (°C)
Modelado del
ciclo de bomba
de calor por Aguas
Pres_ente compresion COJf residuales Agua 100 a 20 l11la
trabajo f] /resorcion Acetona 50 a 100 3
30a70
usando la
mezch
CO,/Acetona
Bombas de calo
Mayekawa de CO2 CO; Aguas Aire
e transc. residuales 65 a 90 2.9
[62] transcritico. 100120
: (R744) 20- 25
Eco Sirocco
La bomba de
Durr calor CO; Aguas Agua 51a22
Therme Thermeco? transc. residuales 80- 110 MW 3.9
CO2[63] HHR1000 (R744) 8 a 40
Inversor semi
hermético de
Kobe Steel . Mezcla de .
i Kobelco dOblea;[roe[m”O R134ay 1,0A|;e40 Agga 70 a 230 1.3? a
[64] _pa R245fa
aplicaciones en
industria
gf‘l‘;?gi‘zr Bonrl‘b‘i’g'e‘;alor Nll?elz??zllzde reé%l:i}jes Agua | 1704750 5.3
Tecnik IWWDSS oko1 | a5 ass | 952130 '
GmbH[65] R2R3b
Bomba de calor
de agua caliente
compacta con
economizador
. I cerrado y un Aguas
M't[s;éj]'sm turbocompresor, R134 a | residuales Agga 340a600| 4.1
de dos etapas 10a50
con inyeccién
intermedia.
Modelo:
ETW- L

LaTabla2.16muestra queon respecto a un intervalo enéaperaturae fuente de calgr
el intervalode andlisis propuesto en esta tesistdral (30 a 70C), cubre un importante
rango comparado con los trabajos recopilados en esta retkiotervalo detemperatura
ensumiderode bomba de calor das trabajos preserdas por la empresa Dufiherme
CO, [63], Kobe Steeli Kobelco [64] y Mitsubishi [66]: 80 a 110, 90 y 90°C,
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respectivamenteson intervalos del mismo orden de magnitud pararetentado en el
analisis del presente trabdfs0 a 100C). El intervalo degpotencia calorificalel estudiode

Kobe Steel Kobelco[64] (70 a 230 kW)se encuentra en el mismo orden de magnitud
gue eldel ciclo de bomba de calor por compresion/resorcion usando la meztda€6na,

este es 100 a 20 kW de forma aproximada. Los valonesximosdel coeficiente de
operacion COP) obtenidospor las empresalayekawa[62], Durr Therme CQ[63],

Kobe Steel Kobelco[64], Mitsubishi[66] Ochsner Energie Tecnik Gmbld5] de 5.3,

2.9, 3.9, 3, 4.1, respectivamentgjestrarun mismo orden de magnitud del coeficiente de
operacion del ciclo determinado en el presente trabajo (1.01 a 3). Estas comparaciones
muestran alciclo de bomba de calor por compresion / resorcion usando la mezcla

COy/acetona como fluido deabajo, como una opcidn interesapéga su aplicacion.

2.8 CONCLUSIONES

En este capituloesrealiz6 una busqueda bibliografica para obteiagwsexperimentales
disponibles déaspropiedades termodinamicas de la mezcla/&@tonay s« analizaron

los métodos usados por distintos autores para la determinacion de propiedades en mezclas
binarias y se determind los valords desviaciormaxima, media yminima, esto para
seleccionar el método a usar para la determinacion de propiedades de la mezcla
CO/acetonala ecuacién de estado de Peng Robinson fue seleccicodenétodo para
determinar el equilibrio y otras propiedades termodindmicas deizla CQacetona.

Para la seleccion de la ecuacion de estado de Peng Robasomo la recomendacion

expuesta por varios autores para esta mezagmprobo su validacion.

Se ha obtenido una desviacion méxideala presion de vapentredatos eperimentales
obtenidos efiteratura y calculadogor la ecuacion de estado de R&afinson de 4.8, 3.9

y 5.8%, y para el factoK=y/x de 6.2, 8.7 y 4.36 para un intervalo de temperatura entre
291 a 313 K, 313 a 353K y 333 a 393 K, respectivamente.

La carelacion polinomial parael parametro de interaccion birea(ki2) en el modelo
basado en la ecuacion de estado de Peng Robimssinbqueel parametro mas influyente
parael ajuste eki. Se ha elaboradoel diagramade presion de vapate la solucion
COq/acetonaen funcion de lacomposicion molar de GQOpresente en la mezcla para

distintas temperaturas y el diagraRiBXY.
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Seha propuesty justificado el uso deorrelaciones usadgmsra el calculo de densidad
entalpiay entropia de la mezcla en sgddiquida y vapoiSe hgpropuestaina correlacion
matematica para la determinacion de la densidad de la mezgkac€0na en fase liquida

a través del ajuste de datos experimentdigzonibles Seusdel factorde correccion de
volumen especifico d@eeloux para mejorar la aproximacion de datos calculados a
experimentales en el calculo de densidad de la fase liquida de la mezdaeBidaSe
obtuvo un valor de desation maxima de 2.5% y #dde la densidagara la fase liquida

y vapor, respectivanme. De la comparaciomle datos experimentales y calculados de

entalpiade excesen la mezcla C@acetonase obtuvaina desviaciomaximade 5.4%.

El modelado del ciclo de bomba de caerbasa en @ljuste de materia y energiaciala
componente del cio y asuncionesipotéticaglel estado de la mezcla en diferentes puntos
del cicla Para el modeladdel ciclo de bomba de calpor compresién/resorciése ha
utilizado el equilibrio de fases liquideapor y las propiedades termodindmicas
determinadas pa la mezcla C@acetonalas variables independientasl ciclo de bomba

de calor por compresion/resorcignsu rango de operacion fueronteteninadaspor el
rango de datos experimentales encontrados en literatura y el alcéerceirtEdopor el

diagramade presion de vapor de la mezaaterminado a través de un caso ejemplo.

Se defini6 como variables independientes del ciclo de bomba de calor por
compresién/resorcién usando la mezcla@@etona a las siguientes: temperatura de la
solucién a la saliddel desorbedor, temperatura de la solucion a la salida del resorbedor,
diferencia de composicién entre la concentracion global dee@@ mezcla y solucion
pobre(x = Xgiobal T Xiiquido), presion alta del ciclo de bomba de caRui{) y flujo masico

de vapor ¢ ).

Los resultados del andlisis del ciclo de bomba de calor por compresion / resorcién usando
la mezcla CQacetona muestran qyara unvalor e = 0.05n0 segeneraon resultados

del ciclo operando como bomba de cafe define como rangide concentracién de GO

en la mezcla Célacetona 20 a50% para operacion del ciclo de bomba de calor por
compresion/resorcion usando la mezclaf@€etonalUna mayor concentracion molar de

CO. mejora la eficiencia del ciclo de bomba cdor por compresi@resorcion, sdan
alcanzaddemperaturas de calenteanto en el sumidero de hastaD¥0. Si la temperatura

de la solucion a la salida del desorbedomenta d80CC a 70T la eficiencia del ciclo
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(COP) disminuyedesde un valor de 3 a 1. aumento etha presion altg30 a 50 bargs

un parametradeterminanteen elcoeficiente de operacidi€OP), a menor presion mejor
desempefio del ciclda variacion en el flujpndsicode vapor no representa un cambio en

los valores del coeficiente de operacién dellocide bomba de calor por
compresion/resorcion. El valor mas alto del coeficiente de operacion del ciclo de bomba de
calor por compresion/resorci6fCOP=3) es determinadauando la diferencia de
composicion entre la concentracion global de@®la mezcly solucién pobrdax) es

0.20 la temperatura de la solucién a la salida del desorbesl80C y el salto de

temperaturantre fuente y sumiders 2°C.

El intervalo deelacidén de caudales de solucion y de vdf)@n el ciclo de bomba de calor
por cmmpresion/ resorciéreduce suntervalo(7.1-3 a 6.22.5) si la presion alta del ciclo
aumenta de 30 a 50 bd&l valor més alto calculado enralacion de caudal es 7.1, este
valor fue determinada unadiferencia de concentracion molar de Cfdtre lalinea de
mezcla y la linea de soluciéae) de0.10 La variable con mayor influencia en la relaciéon
de caudal ek diferencia de concentracion molar de-@0 la mezcla Cglacetonaentre

la linea de mezcla y la linea de soluciés= X giobai- X liquido), Si & aumenta de 0.10 a
0.20, la relaién de caudal puede disminhasta un valor minimo de 2% variaciéndel
caudalmasico de vapode 0.5 y 1 kg/sno representa un parametro influyente para la
variacion en la relacion de caudtdl ciclo de bomba de calor por compresion/resorcion
usarlo la mezcla C@acetona como fluido de trabajo.
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CAPITULO 3

DESCRIPCION DEL DISPOSITIVO EXPERIMENTAL Y
DETERMINACION DE LAS CONDICIONES DE
OPERACION PARA EL ESTUDIO EXPERIMENTAL DEL
PROCESO DE DESORCION
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3.1 INTRODUCCION

En este capitulo se presenta la instalacion experimental construida para el estudio del
proceso de desorcion de la mezcla a€etona en mintercambiador de cuatro placas, asi
como la determinacion de las condiciones de operacion del estudio experimental. La
desorcion de la solucion se genera en el canal central de un intercambiador de calor de
placas usado como desorbedor. La instalacikpemmental cuenta con equipos para la
regulacion de temperatura, presion y caudal masico en el circuito de solucion y de
calentamiento y enfriamiento en circuitos externos. La instalacion dispone también de

instrumentacion que permite la medicion y eistg de datos experimentales.

Las condiciones de operacion de los ensayos experimentales fueron determinadas a partir
del modelo termodinamico del ciclo d@mba de calor por compresitegorcion y las

caracteristicas geométricas y operativas del iatebéador de calor de placas usado.

Asimismo, se presenta el procedimiento de carga inicial, puesta a punto y secuencia en la
realizacion de los ensayos experimentales. El capitulo se complementa con la descripcion
de las ecuaciones utilizadas para laiseibn de datos experimentales. Los parametros de
transferencia de calor y masa estudiados son: coeficiente de transferencia de calor de la
solucién, flujo de calor, flujo masico de desorcion y titulo de vapor medio en el

intercambiador.

32 DESCRIPCION DE LA INSTALACION EXPERIMENTAL

La instalacion experimental fue disefiada para realizar el estudio del proceso de desorcion
de la solucion Celacetona en un intercambiador de calor de plgbisitercambiador de

calor usado como desorbedor esta formadepatro placas, creando tres canales internos.

La solucion CQ@acetona circula por el canal central mientras que la corriente de fluido

térmico lo hace por los canales adyacentes.

La instalacién experimental esta formada por dos circuitos principaksegxtiernos. Estos
circuitos son respectivamente: circuito de carga de la mezcla, circuito de solucién o ensayos
y circuitos de precalentamiento, calentamiento y enfriamiento de la solucion. El circuito de
carga permite la preparacion de la solucion, acamzentracion determinada de £&h
acetona, a partir de los compuestos puros. En el circuito de solucion, cuyo componente

principal es el intercambiador de calor de placas usado como desorbedor, la solucion es
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bombeada desde el depédsito de solucidon, apeatada, llevada a ebullicion y
posteriormente enfriada en el condensador. La Figura 3.1 muestra un esquema de la
instalacién experimental, sefialando los componentes que lo conforman, los circuitos y la

numeracion de los distintos puntos del ciclo. Seasggmta en color rojo el circuito de carga

de mezcla y en color negro el circuito de solucion o ensayos.

Circuito Pre -
. Circuito de calentamiento
calentamiento
2 & =
? ACETONA < | Calefactor (Bafio térmico #1)
Liquid, 20 C, 1 atm 'r i I :-‘. ’: k-1 I
DEPOSITO EQUIPO PRE - , EQUIPO DE 12
DE SOLUCION CALENTADOR (EPR) | | CALENTAMIENTO | 3 |
6 BOMBA DE H i 1 (ECA) ]
Reg. de p;esmn Ro(a‘metro i - R [MpUlSION L_‘ ; I i ®—i ;” :
1 '"- e joaad
C?l LT i sowuon ﬁ-") W - J
%M'N' '\T/l & ?CF ELEMENTO RESISTIVO 1
1 [><» CALEFACTOR
co2 Antlr 1
Liquid, 20 C, 57 bar. L : ]
[ , |
5 X
CIRCUITO DE %4
CIRCUITO DE SOLUCION O ENSAYOS
O CARGA DE LA MEZCLA 1
o | — 1
ONDENSADOR L l
7 s - — e — S S S S S S S — — —
( ok SIMBOLOGIA
EQUIPO DE 2 —_—
ENFRIAMIENTO S - .
D1 (een) O— % | Mezcla en fase liquida ) — Caudalimetro tipo Coriolis €— caudalimetro
o
| & ! ~ = ™ Mezcla en fase vapor @— Termoresistencia DK Valvula de paso de flujo
| e skl | —== - . L5
Enfriadora (Bafio térmico #2) - N.Ie’ztl:la en equilibrio ®— Transmisor de presién P4 Valvula reguladora de
L _______ A bifasico presién
Circuito de enfriamiento

Figura 3.1 Esquema de la instalacion experimental disefiada y construida para el estudio

del proceso de desorcion con £#etona

3.2.1 Circuito de solucién

El circuito de solucién cuenta con una bomba de impulsidn que permite la circulacion de
la mezcla desde un depdésito donde esta disponible con una concentracion inicial hacia el
pre-calentador (EPR) para posteriormente ingresar al desorbedoj (DESorma parte
también del equipo de calentamiento (ECA). La solucién puede ingresar al desorbedor en
condiciones de saturacion o equilibrio bifasico, dependiendo de las condiciones de
operacion. En el desorbedor se lleva a cabo un proceso de ebtdireigaia inducido por

la transferencia de calor desde un fluido térmico hacia la solucion. La solucion que sale del
desorbedor pasa a través de otro intercambiador de placas enfriandose por la absorcion de
calor de un fluido térmico de enfriamiento, estiicambiador forma parte del equipo de
enfriamiento (EEN). El circuito de solucion cierra con el retorno de la solucion al deposito

inicial. Se han colocado termoresistencias y transmisores de presion a la entrada y salida
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de cada componente para moniari el estado de la solucidbn en cada punto de la
instalacion experimental. Ademas, se ha instalado un caudalimetro tipo Coriolis a la salida
de la bomba de impulsion de la solucién en donde se mide el caudal volumétrico y la
densidad de la mezcla antessge conducida hacia el pecalentador y el desorbedor.

El circuito de carga de la mezctsta compuesto por: el depdésito de solucién, la bomba de
impulsion para la solucion, un caudalimetro tipo Coriolis, un intercambiador de calor que

funciona como corehsador y unanfriadora (Bafio térmico #2).

El circuito de solucién o ensayestad compuesto por: el depdsito de solucién, la bomba de
impulsion para la solucion, un caudalimetro tipo Coriolis, un elemento resistivo calefactor
(resistencia eléctrica), untercambiador de calor de placas que opera como desorbedor, un
intercambiador de calor de placas que opera como condensador, un calefactor (Bafio
térmico #1), una enfriadora (Bafio térmico #2) y una valvula reguladora de presion a la

salida del condensadpara la regulacion de la presion de ensayo.

3.2.2 Circuitosde precalentamientq calentamiento y enfriamiento

El circuito externo de precalentamiento esta formado por el elemento resistivo calefactor y
su sistema de control de temperatura PDI. El eléoresistivo calefactor se enrolla en la
tuberia a la entrada del desorbedor para elevar la temperatura de la solucion proveniente de
la bomba de impulsién. El circuito externo de calentamiento estd compuesto por un
calefactor de agua (bafio térmico#1)sansor de caudal para la corriente del fluido térmico

y termoresistencias a la salida y retorno de este bafio para la medicion de las temperaturas.
El circuito externo de enfriamiento esta compuesto por una enfriadora de agua glicolada.,
un caudalimetro yermoresistencias colocadas a la salida y retorno de la corriente para la

medida de las temperaturas.

3.2.3 Descripciordel intercambiador de calorde placasutilizado

El intercambiador de calor de placas usado como desorbedor en la instalacion exgeriment
esta formado por 4 placas termosoldadas con niquel, corresponde a la marca Alfa Laval
modelo NB51. Los fluidos circulan en el intercambiador en contracorriente. La Figura 3.2
muestra un esquema de una de las placas del intercambiador y las prinaipatesisticas

geométricas y operativas se muestran en la Tahla 3.1
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Figura 3.2 Dimensiones geométricas dena placa deintercambiador para estudio
experimenta[31].
Tabla 3.1 Caracteristicadel intercambiador de placas

Descripcién Valor Descripcion Valor
Conductividad 16.3
] NV :
Area de la plac@piaca 0.05(m?) termlcar o:e la plagal (WI(m K))
placa

Profundidad de
corrugacionp

Area de la superficie de
transferencia de calofanst
Area de la seccioén transvers
de canalAcana 2 (o)
Presién maxima de trabajo 21 (ba)

Pmax_inter

0.10(m? 2 (mm)

Espesor de plagca | 0.4(mm)

3.24 Componentes auxiliares eristrumentacion de la instalacién experimental
En este apartado se detallan las caracteristicas de los componentes auxiliares e
instrumentacién de la instalacion experimental.
3.2.4.1 Componentes auxiliares
Depdsito de la solucion

El depdsito de la solucion esta construido en acero inoxidable y homologado bajo la norma
DIN EN 102261 y DIN EN 100287 para operar con una presion maxima de 30 bar. Este

deposito tiene un volumen de 26 litros de capacidad. Disgeneonexiones para un
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transmisor de presion y una termoresistencia a la salida y retorno del dasdhicion.

El depdsito incorpora un serpentin interno conectado con la enfriadora de agua (Bafio
térmico #2) para enfriar la solucion contenida en el depaates de ser impulsada por la
bomba hacia el desorbedor. Erdakexo 1se muestra un esquema del depdsito de solucion

dispuesto en la instalacion experimental.

Bomba de impulsidéde solucion

La bomba de impulsion de la solucion es una bomba coaniseco interno de engranajes
rectos. Esta bomba fue concebida especificamente para el bombeo de la mezcla
COo/acetona en fase liquida. El material con el cual esta construida es acero inoxidable
resistente al efecto desgastante de la acetona. Las prsogaahcteristicas técnicas de la

bomba de impulsion de solucion se muestran en la Tabla 3.2.

Resistencia eléctrica

El elemento resistivo calefactor colocado en la instalacion experimental cede calor a la

solucion en la entrada del desorbedor. La traestga de calor se realiza por conveccion,

lo que genera pérdidas de calor hacia el ambiente. La temperatura del elemento resistivo
calefactor es regulada por un controlador tipo PDI. Las caracteristicas mas importantes de

este sistema se muestran en |bl3&.2.

Baro térmico de calentamiento

El equipo de calentamiento (ECA) opera con agua destilada como fluido térmico. Este
fluido térmico caliente permite la ebullicion forzada en la solucion que circula por el canal
central del intercambiador usado codesorbedor. El calefactor (Bafio térmico #1) dispone

a la salida y retorno de la corriente del fluido térmico de un caudalimetro y

termoresistencias.

Bafo térmico de enfriamiento

El equipo de enfriamiento (EEN) utiliza agua glicolada al 35% de coacémircomo

fluido térmico, que circula hacia el intercambiador que opera como condensador y el
serpentin interno dispuesto en el depdsito de la solucion. Se ha colocado un caudalimetro
y termoresistencias a la salida y retorno de esta corriente de agugidolada. Las

principales caracteristicas de estos bafios térmicos se muestran en la Tabla 3.2
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Tabla 3.2 Caracteristicagcnias de los componente®locados
enla instalacion experimental

Bomba de impulsion de solucion
Especificacion Descripcion Unidad
Marca / modelo Tuthill / DGS.57 -
Rango de temperatura -10 a 50 C
Presion maxima de trabajc 24 bar
Presibn maxima de entradi 12 bar
Rango de caudal 5-30 I/h
Resistencia eléctrica (Elemento resistivo calefactor)
Marca / modelo Acim Jouanin / EF 630 -
Méaxima temp_e,ratura de 650 C
operacion
Potencia nominal 630 W
Bafio térmico de calentamiento
Especificacion Descripcion Unidad
Marca / modelo Huber / CC308 -
Rango de temperatura 28 a 300 C
Potencia de calentamientc 3 kw
Caudal maximo 25 I/m
Presién de trabajo 0.7 bar
Fluido de trabajo Agua destilada -
Bafio térmico de enfriamiento
Especificacion Descripcion Unidad
Marca / modelo Huber / Unichiller 020 Tw -
Rango de temperatura -20 a 40 C
Fluido de trabajo R 507 -
Caudal maino 22 I/m
Méaxima presion de trabajo 3 bar
Potencia de enfriamiento
Temperatura min-15°C,
0°C, 10T, 20C 2,2,1.50.8 kW

3.2.4.2 Instrumentacion

Caudalimetro tipo Coriolis

Se ha colocado un caudalimetro tipo Coriolis en la instalacideriexental a la salida de
la bomba de impulsion para la medicion del caudal volumétrico de la solucién y de la
densidad para la determinacion de la concentracion def@a mezcla Céacetona. Las

principales caracteristicas del caudalimetro tipo Caridispuesto en la instalacion
experimental se muestran en la Tabla 3.3.
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Termoresistencias

Las termoresistencias colocadas en la instalacion experimental son del tipo PT100 de 4
hilos. Las termoresistencias han sido calibradas previamente usandiefastca (Bafio
térmico #1) y un valor referencial de la resistencia de cada termoresistencia. Esta
calibracion se realiz6 en un rango de temperaturas emfite 280C. Las principales
caracteristicas técnicas y operativas de las termoresistencias usaldasngtalacion

experimental se muestran en la Tabla 3.3.

Transmisores de presion

Los transmisores de presion montados en la instalacion experimental son de material
ceramico y tienen una presiéon maxima operativa de 40 bar. Los sensores de presion han
sido calibrados en tmratorio en un rango entré 20 bar mediante un sistema de piston

hidraulico de tornillo. Otras caracteristicas técnicas importantes de los transmisores de

presidon usados en la instalacion experimental se muestran en la Tabla 3.3.

Sigema de adquisicion de datos

Este equipo se caracteriza por admitir sefiales de voltaje, amperaje, corriente continua,
corriente alterna, frecuencia y periodo de distintos dispositivos. Una vez que recibe estas
sefales las convierte en datos de tempergitgaion, densidad y caudal masico por medio

de pardmetros de calibracién. Para guardar los datos registrados se utiliza el software del
fabricante. La interfaz grafica del equipo permite la calibracién de sefiales lineales e
intervalos de medicidrLas pincipales caracteristicas técnicas del sistema de adquisicion

de datos se muestran en la Tabla 3.3.
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Tabla 3.3 Caracteristicagcnias de la instrumentacion utilizada Eninstalacion

experimental

Caudalimetro tipo Coriolis

Caudalimetro para f

Especificacion Descipcion Unidad
. Emerson / CMF025Tubo
Marca / modeld tipo ; -
vibrante
L Minimo: 0.005
Caudal masico Maximo: 0.020 kg/s
Presion maxima 30 bar
. Minima: -20 .
Temperatura e operacion Maxima: 60 C
Densidad Maxima: 1.2 kg/l
Viscosidad Maxima: 0.700 cP
Precision en la medida de +0.10 %
caudal
PreC|S||an22;?d2§dlda d + 0.00050 kgl
Termoresistencias
Especificacion Descripcién Unidad
Tipo / No. Contactos Pt 100/ 4 hilos -
Temperatura maxima 250 C
Precision +0.10 C
Transmisores depresion
Especificacion Descripcién Unidad
Marca / tipo Baumer /Transmisor ceramic -
Rango op_e,ratlvo de 0-40 bar
presion
Precision +0.10 bar
Caudalimetro para fluido térmico de calentamiento (Bafio térmico #1)
Especificacion Descripcion Unidad
Marca/ modelo / tipo Tecfluid / 079450 / Tubo i
magnético
Precision +0.10 %
Tolerancia 0.5 I/h
luido térmico de enfriamiento (Bafio térmico #2)

Especificacion

Descripcién

Unidad

Rosemount / Tubo magnétic

Marca/ tipo
Presibnmaxima 1.96 Mpa
Temperatura maxima 100 C
Tolerancia 0.5 I/h
Sistema de adquisicion de datos
Especificacion Descripcién Unidad
Marca /modelo/ conexion| Keysight/ 3497® / PG RS232 -
Numero de tarjetas 2/40 Unidades

/canales por tarjeta
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3.3 CONDICIONES DE OPERACION PARA EL ESTUDIO EXPERIMENTAL
DEL PROCESO DE DESORCION

Las condiciones para el estudio experimental del proceso de desorcion de la mezcla
COy/acetona en un intercambiadorador deplacas y sus intervalos de operadigaron

definidos a partir de dos criterios fundamentales que se detallan a continuacion:

3.3.1 Intervalos de operacion de temperatura, presion y concentracion de G@n la
mezcla CQ/acetona, determinados a partir del modelo termodinamico del ciclo de

bomba de calor por compresion/resorcion.

El andlisis termodinamico, presentado en el capitulo 2, del ciclo de bomba de calor por
compresién/resorcion usando la mezclafatetonafue estructurado en un conjunto de
casos definidos por la variacion de cadaalde independiente del ciclo. Se separd cada
conjunto de casos por la variable: temperatura de la solucion a la salida del desestedor,

fue variada entre 30 YOTC, con intervalos de@C. La presion alta maxima del aictle

bomba de calor fue fijadan 50 bar, considerando una presion manejable para los
componentes disponibles en el mercado actual. Con respecto al minimo valor de presién
alta del ciclo se obtuvde la simulacion del ciclan valor de 8 bar, una presion alta
inferior a este valor haoque el ciclo no opere como bomba de calor. Se analiz6 el intervalo
de 0 a 1 en composicion molar deffara la mezcla Cf&acetona para su funcionamiento

en el ciclo y se obtuvo un intervalo operativo entre 0.20 y 0.50. Se propuso un salto térmico
(OT) minimo entre fuente de calor y sumidei®0°C para el modelo del ciclo de bomba

de calor considerando su aplicaciéon en el campo industrial. La Tabla 3.4 resume estas

variables y sus intervalos de operacion.

Tabla 34 Variables y rangos operativos|daodelo del ciclo de bomba de calor por

compresion/resorcion

Variable Intervalo | Unidad
Concentracion molar de G@n la mezcla Céacetong 0.207 0.50| [-]
Presion alta del ciclo 30-50 bar
Temperatura de la solucion a la salida del desorbg 30- 70 C
Temperatura de la solucion a la salida del resorbe 50- 100 C
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3.3.2 Caracteristicas geomeétricas y limitantes operativas del intercambiador

El intercambiador de caldie placasisado como desorbedor en la instalacion experimental
posee carderisticas geométricas y operativas que definen las condiciones del estudio
experimental del proceso de desorcion de la mezclgaC€ona. Las restricciones
operacionales del intercambiador estan definidas por dos aspectos: el intervalo del caudal
volumético de la solucion admisible en el canal central del intercambiador y la presion

méaxima de operacion del intercambiador: 21 bar.

Para la determinacion del intervalo del caudal masico de la mezglacé®na admisible
en el canal central del intercamibiede calor de placase desarroll6 el procedimiento que

se describe a continuacion.

Taboaq31] realiz6 el estudio del proceso de ebullicion forzada de la meEtid.O en

un intervalo de teperaturas de 20 a 9° 7 a 15 bar de presiébn en el mismo
intercambiador de calor de placas para equipos de refrigenaaiéabsorcion. De este
trabajo se tomaron datos del area de la seccion transversal del canal de la solucion y los
caudales volumétricos maximo y minimo. Estos caudales volumétricos fueron obtenidos a
partir de ensayos de transferencia de calor con agaabos ldos del intercambiador

entre 20€ y 8C°C. En la experimentacion realizada con agua en los dos lados del
intercambiador, se observé una transicion para niumeros de Reynolds inferiores a 1000 y se
escogio un flujo de solucion minimo de 50 k§sn Seescogb una temperatura maxima

de 140€ en los circuitos de la instalacion para generar titulos de vapor de hasta un 40%,
gue se consideraron adecuados a las condiciones tipicas de un generador de una maquina
de absorcion d&lHs/H2O para minimizar las pdidas de carga. Los valores del caudal

volumétrico maximo y minimo para este intercambiador se muestran en la Tabla 3.5.

Tabla 35 Caudal volumétrico maximo y minimo del canal centraimtercambiador

Descripcion Valor
Caudal volumétrico méaxim({ 0.034l/s
Caudal volumétrico minimq 0.010 Is

El flujo méasico méaximo y minimo de solucién de £42etona a circulgor el canal central
del intercambiador es calculado multiplicando los valores correspondientes del flujo
volumeétrico por la densidad de lamta. La densidad de la mezcla () es calculada

a través del modelo termodinamide ciclo de bomba de calor panspresion/resorcion.
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El valorde los caudales maximo y minimo de la solucién/@¢@tongermisiblea circular
en el canal central del intercambiador de cdplacas sealcularon y se muestran s

ecuaciones (3.1a) y (3.1b), respectivamente.
a 0 gZ” (3.19)
a 0 g2’ (3.1b)

dondett es el audal masicale solucién (maximo y minimo) eky/s U es el audal
volumétrico de soluciofmaximo y minimo)enl/sy ” es la énsidadde la mezcla

bifasica erkgl/l.

El volumen de la mezcla)() es el inverso de la densidad calculada de la mezcla, este
volumen molar expresado en funcién del titulo de vapentioes mostraden la ecuacion
(3.2).

0 —_ = (3.2

Donde U es el volumen de la mezcla, kg, g es el ttulo de vapomedioenla mezcla
" es la @nsida de la mezcla en fase liquidalagim®,” es la @&nsida de la mezcla en

fase liquida ekg/m?

El disefio de la instalacion experimental esta basado en la combinacién de las condiciones
de operacion obtenidas a partit dedelo termodinamico del ciclo de bomba de cptor
compresion/resorcion las restricciones operativas del intercambiador de del@acas

Las caracteristicas determinadas para la operacién de la instalacion experimental son:

- El caudal minimo y médmo de solucion para el canal central del intercambiador de
la mezcla C@acetona es 1.2x10y 10x10% kg/s,respectivamente.

- Intervalo de concentracion en fraccion masica de €0la mezcla Cg&lacetona
para el estudio del proceso de desorcion: 20%. 3

- Maxima presion de operacion del equipo experimental: 21 bar.

- Temperatura maxima de la solucioén a la salida del desorlafor

- Titulo de vapor medio esperado en el desorbedor entre 5y 20%.

Los datos y resultados de este procedimiento se presenthAreexo 2de esta tesis.
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Variables independientes e intervalos de operacion

Como resultado de los criterios adoptados para el disefio de la instalacion experimental y
criterios de regulacion de parametros de control en los ensayos experimentdéagse

como variables independientesys intervalos de operacion a las mostradas en la Tabla
3.6.

Tabla 3.6 Variables ycondiciones de operacigrara la instalacién experimental

Intervalo
No. Variable de operacion Simbologia de Unidad
operacion
Fracion masica de Cfafiadidaa 0
1 masa de absorbente (Acetona) Xcoz 20 a30 &
2 Presion de realizacion del ensayo Pensayo 10a 18 bar
Temperatura dedguade calentamient " o
3 a la entrada del desorbedor Y 40260 c
Diferencia deaemperaturas media o
4 logaritmica (DTML) DTML 5ad c
Caudal masico de la solucion as 0.005 kg/s

Una fraccion masica de G@n la mezcla C&lacetona de 20 a 30% regula la presion de
ensayo del desorbedaruna maxima de 20 bar. El intervalo de presion de ensayo para la
realizacion de experimentos se reduce-48®arconincrementosle 2 bayconsiderando
tener resultados comparativos para el intervalo de concentraciones,d#isGéto en
acetong20 a30%). Asimismo, el intervalo de fraccion masica de-@Buelto en acetona

se separara cancrementosie 2.5% aproximadamente para la realizacion de los ensayos

experimentales.

La Figura 3.3 presenta el proceso seguido para la determinacién de lasooesdaz
operacion en la instalacion experimental para el estudio del proceso de desorcion de la

mezcla CQacetona a partir de los criterios explicados anteriormente.
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Modelo termadinamico del ciclo de bomba de calor por compresiéniresorcion.

Figura 3.3 Procedimientgpara la determinacién de las condicionesoperacioren la
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instalacién experimental para el estudig proceso de desorcion de la mezcla/@¢etona.

34 CARGA INICIAL Y PUESTA A PUNTO DE LA INSTALACION
EXPERIMENTAL Y PROCEDIMIENTO DE REALIZACION DE ENSAYOS

34.1 Carga inicial y puesta a puntode la instalacidn experimental

Los compuestos puros de la mezclafa€etonase encuentran en fase liquida o vapor, esto
depende de su disponibilidad comercial. EL@Omunmente se encuentra disponible en
bombona comercial a 57 bar de presion y erafura ambiente pragdio de 20C. La
acetona es duida a temperatura media de @Q%uede ser adquirida en distintos
volimenes. La carga de compuestos emlegldsito de solucion debe ser controlada,
especialmente el gas de £@Il control de la cantidad ingresada de cadapt@sto puro

se realiza por diferencia de pesos de sus respectivos envases. Se ha deposiladten

inicial de acetona en la instalacion experimental y se afiade progresivamente diéxido de
carbono hasta llegar a la concentracion de @¥3eada para el gmyo.Una vez que se han

cargado ambos compuestos de la mezcla, esta ultima llega a su presion de equilibrio y
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temperatura en el depdsito de soluciBara lograr la absorcion del €@or la acetona la
solucion debe ser enfriada. La bomba de impulsion ¢iemdar la solucidn por el circuito
de carga de mezcla. La solucion circula a través del circuitcadg de la mezcla

enfriindose y combinidndose.

Para la puesta a punto de la instalacion experimental se toman y verifican medidas en cada
termoresisteria, transmisor de presion, y caudalimetro para la solucién y corrientes

externas de calentamiento y enfriamiento. Para la realizacién de la prueba de estanqueidad
al equipo, se carga aire comprimido en la instalacién hasta una presion de 5 bar. Se ha

reduddo las fugas en el equipo hasta un maximo de 0.1 bar por dia de prueba.

34.2 Procedimientopara la realizacion de ensayosxperimentales

Antes de la realizacion de ensayos experimentales se llevo a cabo el balance de energia en
la instalacion experinmgal. Este balance se hizo con una carga inicial de solucion en el
depdsito y condiciones de operacion dentro de los intervalos antes descritos. La finalidad
del balance de energia fue la comprobacion del cierre del balance energético (energia
aportada energia obtenida) en cada componente y en la instalacion experimental. Se llego

a un cierre energético de 8.60 £ 1.41 Wh, lo que se considerd un valor aceptable para la

realizacion de los ensayos experimentales.

Antes de hacer circular la solucién poragicuito de solucién en las condiciones de
operacion previamente definidas, se comprueba la hermeticidad del equipo experimental
en todos los puntos de control a través de los datos obtenidos en termoresistencias y
transmisores de presion. A través deiteresistor y transmisor de presion ubicados en el
depodsito se comprueba el estado de la solucién utilizando el modelo termodinamico del
ciclo de bomba de calor. Si la hermeticidad de todos los circuitos (solucién y externos) es
asegurada, debe verificamgge las valvulas de paso y regulacion de presion se encuentren
totalmente abiertas (libre flujo). Se enciende el equipo de precalentamiento (EPR),
calentamiento (ECA) y enfriamiento (EEN) con las condiciones fijadas para el ensayo. Se
verifica el caudal ngico de las corrientes en los fluidos térmicos y sus temperaturas. La
bomba de impulsién de solucién es encendida, esto se puede comprobar a través de los
datos de caudal volumétrico y densidad visualizados en el equipo agilent. El caudal de
solucion es rgulado por un variador de frecuencia instalado al motor de la bomba de

impulsion. Con los datos de densidad y temperatura de la solucion circulando por el
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caudalimetro tipo Coriolis se determina la concentracion real de e@da mezcla
COy/acetona. La psedn del circuito de solucion debe ser contralada al valor fijado para la
realizacion del ensayo, esto se hace por medio de la valvula de regulacion colocada en la
linea retorno de la solucién al depdsito. Se requiere un tiempo aproximado de 30 minutos
pam la estabilizacion del ensayo en condiciones estacionarias. Se verifican las condiciones
estacionarias y se procede al registro de datos experimentales por un tiempo minimo de 30
minutos. Para la toma de datos en la instalacion experimental se ha etegitiyvalo de
medicion de un minuto. La figura 3.4 muestra la secuencia légica en la realizacion de un

ensayo experimental.

Encendido del sistema
de adquisicion de datos

Establecer l
. . condicicnes de
Comprobacion de Verificacion de ensayo | Presidn
recepcion de sefial de, hermeticidad " Temperatura
SENsores del equipo

T

No
cumple

Encendido de elemento Compraobacidn Tempt_eratura y

calefactor a la entrada de cierre y densidad en
del desorbedor y aperiura de caudalimetro tipo

seteado de temperatura vélvulas de paso Coriolis

Encendido de bafio
Regulacion de

termico para
calentamiento y | caudal
enfriamiento de " volumétrico de
solucion, requlacidn de solucién

caudal de salida

Encendido de bomba cumple

de impulsion de la

solucién
Registro de Ensayo
-~ -
datos experimental
|

Figura 3.4 Secuencia para la realizacién de un ensayo

Para la realizacion de los ensayos experimentales se toma en coitsiddwaetapas:

)] Etapa de estabilizacion de las condiciones del ensayo y

i) Medicion y almacenamiento de datos obtenidos en régimen estacionario.
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Los criterios considerados para régimen estacionario son los siguientes:

- La densidad de la solucion medidaedrcaudalimetro tipo Coriolis se considera
constante cuando el valor medido no supera un valor de fluctuaiéikg/m® en
la medida duranteruperiodo de tiempo minimo de 8fnutos.

- Latemperatura de la solucion medida en el sensor de temperatespoadiente
se considera estable. Para esto, se asumi6 el valor de precision del sensor de

0.10€C como tolerancia maxima.

Los experimentos realizados fueron agrupados en varias series de ensayos. Se considero
una serie de ensayos cuando la instalaeXjerimental fue cargada con una cantidad
definida de CQy fue absorbida por acetona en el depdsito de solucion. A partir de la carga
realizada, se defini6 un conjunto de ensayos determinados por la variacion de las
condiciones de operacion en la instalacexperimental. Los parametros variados para
definir un conjunto de ensayos fueron: temperatura de la solucion a la entrada del
desorbedor, temperatura de entradaadelade calentamiento, caudal masico de solucion

y presiéon de ensayo.

35 REDUCCION DE DATOS EXPERIMENTALES

La instalacion experimental fue disefiada para realizar la caracterizacion del proceso de
desorcion de la mezcla Gfacetona en el canal central de un intercambiador de calor de
placas. La caracterizacion del proceso de desorciéeatizd mediante el estudio de los

parametros:

- Coeficiente de transferencia de calor de la soluci@n
- Flujo de calor en el desorbedor §
- Flujo masico de desorciéna ( )

- Titulo devapor medio en el desorbedgfédio

A continuacion, se presenta el método de célculo de los distintos parametros para el estudio
del proceso de desorcidma carga térmica del desorbedor es determinada por el balance

de energia en el lado solucion tal como se muestra en la ecuacion (3.3).

6 a:za Q (3.3)
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Donde:a es el flujo masico de solucionkg/s Q  es la atalpia de solucion calcuda
a la entrada del desorbedorleikgy Q es la @talpia de solucion calcuda a la
entrada del dsrbedor ekJ/kg

El coeficiente global de transferencia de calor experimedtgl e determina a partir de
la carga térmica del desorbedor, la diferencia de temperatedia logaritmicdDTML)
y el area de la superficie de transferencia de cAlarsf), ecuacion (3.4). El valor de esta

area se puede ver en la Tabla 3.1.

Yo — (34)
La mezcla puede ingresar en el intercambiador como subenfredeada o equilibrio
bifasico. En el caso que la mezcla ingrese al intercambiadosubenfriamiento la
diferencia deemperaturamedia logaritmicdDTML) se encuentra definida en dos partes:
una primera desde el subenfriamiento hasta la saturacion de la solucion y la segunda parte
desde el punto de saturacion hasta la ebullicién. Edtasones se muestran en la ecuacion

(3.5) y (3.6), respectivamente.

0YD b ‘ S— (3.5)

0"YD O S S (3.6)

donde:0O"YD 0 es ladiferenciade temperaturasnedia logaritmicadegle el subenfriamiento
hada la saturacion de la solucié®,”YD 0 es la derenciade temperaturasiedia logaritmica

desde la saturacion hasta la ebullicion de la solu¢ion es la émperatura intermedia de agua

0 es la arga térmica en el

de calentamientalefinida por Y Yo

intercambiador desde subenfriamiento hasta la saturatioes el audal naésico de agua de
calentamiento ekg/s 6 1) es elcdor especifico de agua de calentamieattkJ/kg.K 'Y  esla
temperatura de la solucion en fase de saturaeofC, Y  es la emperatura de agua de
calentamiento da entrada del intercambiador e€,Y  es la empeatura de agua de
calentamientoa la salida del intercambiador efC, Y ~es la emperatura de la solucién
subenfriada a la entrada del intercambia®Cy “Y  es la émperatura de la solucion a ldida

del intercambiador efC
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Con respecto al titulo de vapor en el intercambiador se consides lausolucién entra

en el intercambiador en condiciones de subenfriamiento o saturacion el titulo de vapor es
cero.Si la solucidn ingresa al intercambiador en condiciones de equiibagico, el titulo

de vapor a la entrada del intercambiador se calcula por medio de la ecuacién (3.7)

N ——— (3.7)

Donde:n es el titulo de vapor de la mezala,  es la faccion masica global de G@én
lamezclaf  es la faccionmasica de Ceen la fase liquida de la mezcla  esla

fraccion masica de G@n la fase vapor de la mezcla

Se utiliza la misma definicion para el célculo del titulo de vapor de la mezcla a la salida del
intercambiador de calor. El titulo stapor medio en el intercambiador se calcula como la
media aritmética entre el titulo de vapor a la entrada y salida del intercambiadors€omo

muestra en la ecuacion (3.8

n — (3.8)

El calculo del coeficiente de transferencia de calor del agua de calentarifdenitlizado
en este trabajo fue obtenido por el procedimiento sugerido por T§BbhasEste
procedimiento consiste en la utilizacion de la correlaciésiraple fase de Kumar (1984)
[67], para ello se requiere el célculo del nimero de Nusselt y la seleccion de las constantes
AC 1 p midusadas en esta correlacion. El calculo del nimero de Nusselt se muestra en la
ecuacion 3.9).

06 68yQedhid — 8 (39
donde: Re es el numero de ReynoldBr es el mimero de Prandlfu es la vscosichd
dinamica del fluido térmico ekg/m.sy es la vscosidaddinamica defluido térmico

a temperatura ambiente kg/m.s

Las contantes utilizadas para el numero de Nusselt se muestran en la Tabla 3.7. El
intercambiador de calor de placas utilizado como desorbedor tienéngulo de
corrugaci - -n b= 30

Tabla 3.7 Constantes pata correlacion de Kumd67]

b Re C m
0 | O 10/0.718/0.349
10 >Re< 400 0.348| 0.663
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Conp se observa en la ecuacion f&Bnumero de Nusselt es calculado a través del numero

de Reynolds y Prandlt. El nUumero de Reynolds fue calculado por medio de la ecuacion

(3.10.
vy —28 (3.10)

donde:Rees elNUmero de Reynold¥/agua €S la elocidad dekgua de calentamiento en

m/s | es la @nsida del aguade calentamiento ekg/m?, ° es la vscosidad dindnica

del agua de calentamiento legfm.s

Por otro lado, el nUumero Nusselt puede ser calculado a partir del coeficiente de transferencia

de calor del agua de calentamienlaf , COmo se muestra en la ecuaciori (3.

5o —— (3.11)

donde:l es la onductividad témica del agua de calentamie enW/m. K y O es el

Diametro hidraulico del desorbedor em

En el caso en el que la solucidn ingrese al intercambiador de calor en subenfriamiento, las
propiedades del agua de calentamiento deben ser calculadas en dos intervalos: desde el
subenfriamiento hasta la saturacion y desde la saturacién hasta la ebullicion de la solucion.

Estas temperaturas soratdadas con las ecuaciones (3.12) y (B.iSspectivamente.

v — (3.12

N — (3.13

donde:"Y  es la emperatura media de agua de calentamiento en la etapa entre
subenfriamieto y saturacion de la solucion @6y "Y  es latemperatura media de agua

de calentamienten la etapa entre saturéeiy ebullicion de la solucién €

El intervalo de valores calculados para los numeros de Reynolds y Prandlt en el presente
trabajo se muestra en la Tabla 3.8.

Tabla 3.8Intervalo de valores calculados para los nimeros dedRisyn
Prandlt y Nusselt en el agua de calentamiento

Numero | Intervalo de valores
Reynolds 6071 380
PrandIt 2.981 541
Nusselt 8.1071 20.50
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El coeficiente de transferencia de calor de la soluciésia€€iona k) es calculado a partir
del coeficientede transferencia de calor del agua de calentamiérYp €] coeficiente
global de transferencia de calor experimentdd)(y las caracteristicas geométricas y
material de placa del intercambiador de calor. La ecuacid) (Buestra esta relacion.

- - - — (3.14)

donde:"Y es el oeficiente global de traferencia de calor experimental kW/m?.K, Q
es el oeficiente de transferencia de calor del agueatientamiato enkW/m?.K, "Q es el
coeficiente de transfencia de calor de la solucion lew/m?.K, e es el spesor de placa
del intercanbiador usado como desorbedor en metrds y es la onductividad

térmica de la placa aV/m.K

El célculo del coeficiente de transferencia de calor de la solucion para una sola fase en el
caso que la solucién ingrese al intercambiador de calor en subenfriasgerdaliza a

través del procedimiento propuesto en el trabajoYede y Lin [68] en su trabajo
ACondensation Heat Tr ansf er-134arinda SPlale sBiupeo .D

La expresion para este calculo es expresada en la ec(@&difn

Q 0621 TO (3.19

donde: 0 6es el mimero de Nusselt en fase liquiglaes la ondudividad térmica de la
solucién edV/m.K 'y O es el dametro hidraulico en metros.

Cie S| i Es[6Ojd eefti naeln. en su trabajo fAHeat transf
Experi ment al validation of selected correl
calculo del coeficiente de transferencia en fase liquida segun la cémedapuesta por
Muley y Manglik, esta correlacion es una modificacion de la ecuacion de DBwoslter

y es &presada en las ecuaciones (34.63.19.

60 61 Y@F 8 — 83T (3.16
01 TR QOUEBITEOOXE 1@ mh (3.17)
2 A —= (3.18

0w — (3.19
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dondel es el agulo de placa del intercambiadvk es la elocidad promedien el canal
del intercambiador em/s ‘O es el dametrohidraulico del intercambiador enetros,” es
la densidad de la solucion eig/m3 “ es la vscosidad de Isolucion erkg/ms & es el
caudal masico de solucion kg/s a es el ancho de placa en metgsca es la dstancia

entre placas en metros\y es el mimero de canales de solucion

Klein et al.[70] definen a la desorcion como la generacién parcial de vapor en una solucion,
donde la concentracién de un componente es mayor. A diferencia de la evaporacion donde
se asumeue todos los componentes se vaporizan totalmente. El flujo masico de desorcion
se define en funcion del titulo de vapor a la entrada y salida del intercambiador como se
muestra en la ecuacion 28). El valor del flujo de desorcién se encuentra condiclona

por el titulo de vapor en la entrada del intercambiador de calor, tomando en cuenta que si

la solucién ingresa subenfriada o saturada este es cero.

a - (3.20)

Donded  es el flujo masico de desorcion kg/s.nf, j es el ftulo de vapor de la
mezcla a la salida del desorbedpr es el ftulo de vapor de la mezcla a la entrada del
desorbedqra es el caudal masico de soluciénkeisy 0 es el aea de placa en el

intercambiador de calor,%m

El flujo de calor en el desorbedor es calculado a trdeéa ecuacion (31).

ne ——— (3.22)
donde:nrices el flujo de calor en el desorbedok®Wm?, "Q ~ es la etalpia especifica de
la mezla a la salida del desorbedorleltkg 'Q  es la etalpia especifica de la mezcla

a la entrada del desorbedor, kJ/kg

36 CONCLUSIONES

Se ha diseflado y construido una instalacion experimental paEizareel estudio del
proceso de desorcion de la mezclax@€etona en un intercambiador de calerplacas

gue opera como desorbedor. El proceso de desorcidon de la solucién tiene lugar en el canal
central del intercambiador de calor de placas.
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La instahcion experimental esta conformada por dos circuitos principales: circuito de carga
de la mezcla y circuito de soluciébn o ensayos. Esta equipada con la instrumentacion
necesaria para la determinacion del estado de la solucion en distintos puntos de la
instalacion y un sistema de adquisicion y registro de da&sspruebas de estanqueidad de

aire comprimido mostraron una pérdida minima de presién en el tiempo (0.1 bar por dia de

prueba).

Se ha determinado las condiciones de operacion del estudio expalidetmiroceso de
desorcion de la mezcla Gfacetona en un intercambiador de calor de placas a partir del
modelo termodinamico de bomba de calor de compresion/resorcion y las caracteristicas
geométricas y operativas del intercambiador usado como desorteladefinid el
intervalo del caudal de solucién admisible en el canal central del intercambiador de calor a
partir de valores limites en caudales volumétricos y densidad de la meztdadiida en

su fase liquida y vapor.

El correcto cierre del balaneaergético de la instalacién experimental confirmo el correcto
funcionamiento del procedimiento de los ensayos experimentales. Se define la realizacion
de un ensayo experimental en un tiempo de 60 minutos, conformado cada ensayo por dos
etapas: estabilizédn de condiciones de ensayo y registro de datos en condiciones
estacionarias. Los ensayos fueron clasificados por serie y conjunto de pruebas, definidos a

partir de la concentracion cargada en el equipo experimental.

Los parametros estudiados para damdxar el proceso de desorcid@e la solucidén
COy/acetona en un intercambiador de calor de plaoas coeficiente de transferencia de
calor de la solucion, flujo de calor en el desorbedor, flujo masico de desorcién y titulo de
vapor medio en el desorbedd.a metodologia de reduccion de datos experimentales
presentada permitebtener parametros de eficiencia del proceso de desorcion de la mezcla

COy/acetonaen transferencia de calor y masa.
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CAPITULO 4

ESTUDIO EXPERIMENTAL DEL PROCESO DE
DESORCION DE LA MEZCLA CO 2J/ACETONA EN UN
INTERCAMBIADOR DE CALOR DE PLACAS
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4.1 INTRODUCCION

En este capitulo spresentanios resultados obtenidos da instalacion experimental
disefiada y construidzera caracterizar el proceso de desorcion de la mezcitacatna

en un intercambiador dealor deplacas. Los pardmetre@studiadogara caracterizar la
transferencia de calor y masa en el intercambiador son: coeficiente de transferencia de calor
de la meela (hs), flujo masico de desorcidid o), titulo de vapor medio en el desorbedor

(Omedig, Y flujo de caloren el intercambiadog( .

Los ensayos experimentales fueron realizados en un intervalo de la presion de operacién
(Pensayd entre 10 y 18 bar, a una fracciébn masica de Z&»2) disudto en acetona entre

22 y 31%,temperatura de entrada en el agua de calentamiBm@d(de D a 60, una
diferencia de temperaturas media logaritmica (DTML) entre 5 y 0fCflujo méasico de

solucion medio de 0.005 kg/s.

Se ha realizado etstudio paramétrico de cada variable, al mantenerla constante y
cambiando el valor de las demas. Se ha determinado las condiciones en las cuales cada
pardmetro alcanza su valor mas alto yrgervalode operacién. Asimismo, se comparan

los resultados obhidos en el presente trabajo con resultados de otros trabajos de
investigacion realizados con el mismo intercambiador de dalplacay distintas mezclas

de trabajo. Se ha comparado del orden de magnitud del coeficiente de transferencia de calor
para & condensacion de G NHszcon la desorcion de sus mezclas en aceyoagua,
respectivamenteAdemas, se ha realizado una revisién bibliogréfica y una comparacion de
propiedades de transporte de mezclas de amoniaco con la mezae@ida, las cuales

son definidas a un caso tipico a modo de ejemplo. Los datos experimentales fueron
utilizados para desarrollar una correlacién empirica para la prediccién del coeficiente de

trasferencia de calohd) del proceso de desorcidn de la mezcla/@¢etona.

En laparte final del capitulo se presemrfadisefio térmico de un desorbedor usando un
intercambiador de calor de placas para una bomba de calor de compresion/resorcion de 10
kW de potencia nominal. Las condiciones de operacion del desorbedordatzoninads

a partir de la simulacion termodinamica del ciclo de bomba de calor por
compresion/resorcion y las caracteristicas geométricas del intercambiador ddecalor

placasusado como desorbedor en este trabajo.

125



Capitulo 4. Estud experimental del proceso de desorcion de la mezcla CO2/Acetona

4.2 RESULTADOS EXPERIMENTALES

A continuacidnse presentan los valores obtenidos en los parametros de caracterizacion del
proceso de desorcion de la mezcla@Cetona en un intercambiador cor deplacas.

Estos parametros fueron calculados a través de la metodologia de reduccién de datos
experimertales desarrollada en@pitulo3. Los valores de presion, temperatura, densidad

y caudalmasicode solucion y agua de calentamiento fuenoedidos en cada ensayo
experimental y constituyen la base de estos célcula®s resultados obtenidos
experimentahente han sido recopilados en una base de datos que se presentarera el

3 de esta Tesis Doctoral.

4.2.1 Coeficiente de transferencia de calode la solucién CQ/acetona

Se ha realizado el estudio del coeficiente de transferencia de calor de la solueion de
mezcla fis) en las condiciones de operacidn establecidas para la realizacion de los ensayos
expeimentales. Las figuras 4.1 a 41Riestran los valores dedn funcion de la presion de
ensayo Pensay Y la temperatura de entrada del agua de calenmém{iBuentd, a fracciones
masicas de C&Xco2) disuelto en eetonade a)22, b)25, ¢)28 y d)31% La figura 4.1
muestra los resultadgarauna DTML entre 5 y 1Z, la figura 4.2 parana DTML entre

12 y 15€ y la figura 4.3 parana DTML entre 15 y 2@.

A una fraccion masica de G@@ual a22% enacetona(figura4.1a) se ha determinado el
coeficiente de transferencia de calor de la soludigrpéra la temperata en la fuente de
calor entre @ y 60T, en un rango de presion de ensayo entre 1(bpi8e puede observar
gue los valores altosalculados ddasson obtenidogon una temperata a la entrada del
aguacalientede 40€, estos valores son del orden de 0.50 k¥WnEl valor mas alto
calculado déscorresponde a la presion de ensayo de 12dsawalores van decreciendo
para presionesuperiores. El coeficiente de transferencia de tgldecrece al aumentar la
temperatura de entrada del agua caliente. El valor minirhgcdieulado paraste caso es
0.18kW/mK.

La figura 4.1b muestra lagsultados obtenidos dkepara una fraccion masica de £d@
25% disuelto en acetona con una DTML entre 5 €1P% este caso se ha obtenido valores
dehspara una temperatura en la fuente de calor en un rango comprendido eri2o0 y

Los valores dénscon”Y T fC son los mas altos, siendo el valor maximo de 0.52
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kW/m?K, obtenido a una presion de ensayo de 14%dk.eneaumenta desde un valor de
40%C hasta 602, los valores dbsdecrecen de 0.52 hasta un minim®de8kW/m?K.

A una fraccion mésica de G@@ual a 28% en acetona (figura 4.1c) se ha determinado el
coeficiente de transferencia de cdlgpara una temperatura enfuente de calor entre 40

y 60<C. La presion de operacion en los ensayos experimentales fue variadadenti8

bar, siendo 0.42 kW/fK el valor dehs mas alto a 16 bar. La tendencia de decrecimiento
en los valores deskbuando la temperatura en la fuente dercaumenta su valor de 40 a
60%C: 0.38 a 0.22 KW/RK, 0.42 a 0.15 kW/rfK y 0.34 a 0.1XW/m?K para una presion

de 14, 16 y 18 bar, respectivamente.

Los resultados dbsparaXco2 = 31% en la mezcla Céacetona yuna DTML entre 5 y
12%C se presentan en la figura 4.1d. Al igual que para la composieisy= 28%, estos
son obtenidos a partir de unariacion de presion de ensayo entre 14 y 183mnbserva
unatendencia de reduccion de valores calculadds dgando la temperatura en la fuente
de calor aumentde 40 a 60°@asta un valor minimo de 0.10 kWA El valor mas alto
obtenido déhsparauna fraccién masicde CQ igual a31% enacetonaes 0.42 kW/ifK a
una presion de ensayo d& Har y ungemperatura en la fuente de calor GeC4

Se observa que, si feaccionmasica de C®en la mezcla C@acetona es 22%, el valor

mas altodeterminadalel coeficiente de transferencia de calonuna DTML entre 5 y

12°Cse obtiene a una presion de ensayo deat2dnanddXco2 aumentaa 25%, el valor
dehsmés alto se da a una presion de 14 bar. Esta tendencia se cumple hasta la concentracion

masica de&81% y presion de 18 bar.
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En la figura 4.1 se muestra que el coeficiente de transferencia dasdfalmdeterminado

a una temperatura del agua de calergatoa la entrada del desorbed@mprendida entre

40y 60€. Sila temperatura del agua de calentamienteata desde 4060, se observa

una tendencia de decrecimiento en los valoreshgdpara una presién de ensayo
comprendida entre 10 y 16 bar, para una presion de 18 bar esta tendencia cambia para una
fraccion masica de 22 y 31%. Se ha determinado gester casos la solucion ingresa al
desorbedor en estado de subenfriamidfmodafigura4.1sila DTML se encuentra entre 5

y 12°C se muestrala tendenciageneral que lecoeficiente de transfencia de calor h

alcanza un valamaximo definido por la frecion masica de C{&n la mezcla Céacetona

a una presion de ensayo, para después reducir su valor a presiones superiores.

La figura 4.2 muestra la variacion del coeficiente de transferencia de calor en funcion de la
presion de ensayo y de la temperatde entradal desorbedodel agua de calentamiento
(Tuentd, cuando la diferencia de temperaturaedia logaritmic8DTML ) se encuentrantre

12y 15°C.

La figura 4.2a presenta los valoreshda una fraccion masica de €€én acetona de 22%,

y una tenperatura del agude calentamiento entre 50 y 60°Los valores erhs se
encuentan en un rango entre 0.22 y 0l ®/m?. K. Se observa una disminucion en los
valores de fruando la temperatura del agua de calentamiento a la entrada del desorbedor
(Truentd aumenta de 50 a BDPesto se cumple para una presion de ensayo entre 10 y 16 bar.
A una presion de 18 bar hay un aumento de 0.22 k352K, se ha determinado que, a

este valor de presiéon y una temperatura dg 50T en la fuente de calor, la soide

ingresa en estado de subenfriamiento, el titulo de vapor medio en el desoghegdr (

determinado para estos dos casos es 0.013 y 0.016, respectivamente.

Los resultados dispara una fraccion masica de 25% se presentan en la figura 4.2b. Se ha
deerminado valores d®para una temperatura del agua de calentamiento a la entrada del
desorbedorTentd entre 50 y 6@C. Los valores mas altos del coeficiente de transferencia

de calor de soluciorh§) para esta concentracion de £&h la mezcla Célacetona son
obtenidos a una presion de ensayo de 16 bar. El rango de valores obtenido para el
coeficiente de transferencia de calor en estas condgcemencuentra entre 0.20 y 0.38
kW/m?K. Un incremento de 2 bar en paesionde ensayo entre 12 y 16 bangra una
tendencia de reduccién entre 20 y 4@8or calculado deston respecto al valor anterior,

cuandolenttaumenta de 50 a BDPesta tendencia no se cumple para 18&ana presion
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de 18 bar hay un aumento de 0.26 a ®23m?K. Se ha determado que en esta presion
(18 bar) la solucién ingresa subenfriada. El titulo de vapor medio en el desorhgsl@y (

determinado para estos casos es 0.034 y 0.047, respectivamente.

La figura 4.2cmuestra los valores de para una fraccion masica de 28 CQ en la

mezcla CQ@acetona en funcion de la temperatura del agua de calentamiento a la entrada
del desorbedofTrentd. En esta figura se observa que los valores del coeficiente de
transferencia de calohd) son determinados pafaenteentre 50 Y60°C, y una presion de
ensayo entre 14 y 18 b&i aumentdenteSe Observa una tendencia de decrecimiento del
coeficiente de transferencia de calor de soluci@uando la presion aumenta rango de
valores de fpara para una fraccion masica de 2886CQ en la mezcla Céacetona se
encuentra entre 0.320.42kW/m?K. El valor mas alto dbs para este caso se obtu@o40
kW/m?K) se obtuvo para una presion de ensayo de 16 bar.

La figura 4.2dmuestra los valores calculados ldgara una fraccion nsica de 31% de

COxen la mezcla C@acetona. Seliserva una tendencia de decrecimiento del coeficiente

de transferencia de caldxs) paraTenteentre 50 y 60°C, y una presion de ensayo entre 14

y 16 bar. El mayor valor destie 0.42kW/m?K esdeterminad a una presion de 16 bar y

una temperatura en el agua de calentamiento de 50°C. Sin embargo, esta tendencia no se
cumple para una presion de ensayo de 18 bar, en este caso el valor deterntippdmde
Trentede 50 y 60°CQ.29 kW/n?K) es el mismo. Edecir que para una fraccién masica de

31% de CQen la mezcla Cgacetona, undiferencia de temperaturasedia logaritmica

(DTML) entre 12 y 18C, no influye una temperatura del agli@gacalentamiento entre 50 y

60°C en el valor del coeficiente de transfecia de calorg) para una presioén de 18 bar.
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Figura 4.2 Variacion del coeficiente de transferencia de cdlgrgn funcién dda presion
de ensayo a una diferencia de temperatmedia logaritmica entre 12 y 45y diferentes
fracciores masicas de G@n la mezcla Cgacetona: a) 22%, b) 25%, c) 28%, y d) 31%

En la figura 4.2 se observa qu&rauna diferencia de temperaturasdia logaritmica entre
12 y 15C, los valores del coeficiente de transferencia de calor de la solocgmm
determinados con una temperatura en la fuente de calor entre 50pa8@1EXco2 entre

22 y 31% Si se mantiene la presién de ensayo constante y se aumenta la temeeratura
agua de calentamiento en la entradaldebrbedor de 50 a 60°C, los vasote kdecrecen
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en una tasa promedio d8@% del valor mas alte@sto acada fraccion masica de €én la
mezcla CQ@acetonay una presion de ensayo entre 10 y 16 bar, a 18 bar puede cambiar esta
tendenciaSi la presion de ensayo aumenta de 10 a 1§ basneeS constantse observa
una tendencia de incremento ligel valor determinado mas alto bdees0.42 kW/n#K.

Sin embargocomo se mencionésta tendencipuedecambia cuando la presion pasa de
16 a 18 bar, en donde el valor del coeficiente desferencia de calor de solucibg
disminuye hasta un valor minimo d&18 kW/ntK. Cuandda diferencia de temperaturas
media logaritmicdDTML) se encuentra entre 12 y°C5 los valores més altos dhese
calcularon a una presion de ensayo de 16 bawbServa una tendencia de decrecimiento
de20 a B% en los valorekscuando la fraccion masica de £€h la mezcla Cé&acetona
aumenta d 22 a 31% y la temperatura de agua caliemti@ @ntrada del desorbedor pasa
de 50 &0°C.

Un ultimo caso de andisspara el coeficiente de transferencia de calor de la solucién
COo/acetonase presenta en las figuras 4.3a, 4.3b, y 4,3c correspondiemtasiderencia

de temperaturasedia logaritmica entre 15 y2Z0) y una fraccion masica de 25, 28 'y 31%

de CQ, repectivamente.En esta figura se muestra los valores del coeficiente de
trasferencia de calor de la solucitg) Cuando la temperatura de entrada al desorbedor del
agua de calentamiento es G0N0 seobtuvieronvalores déiscuandoTentees 50€, como

en las figuras anteriores, debido a que a esta temperatura se determiné valoges de h

cercanos a cero, y se determiné que no se generd un proceso de desorcion.
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Figura 4.3 Variacion del coeficiente de transferencia de cdigrgn funciondela presion
de ensaya una diferencia de temperaturasdia logaritmica entre 15 y ZDy diferentes

fracciones masicas de ¢én la mezcla Céacetona: a) 25%, b) 28%, y c) 31%

En la figura 4.3 se muestra quevalor mas alto determinado tiees0.38 kW/n?K, este

valor es obtenido a la presién de ensayo de 18yhar Xco> de 31% Se observa de
tendencia de crecimiento promedio de 25% en el valbk cieando la presion de ensayo
aumenta de 12 a 18 bar. Si la fraccion masica dee€@@ mezcla Céacetona pasa de 25

y 31%con incrementos d25% aproximadamentés valores désson casi constantes si

se toma un valor de presion constante. Es importante mencionar que no se determinaron
valores de fpara una fraccion masica de 22%, debido a qusenpudieron registrar

ensayos validos.

A continuacion, se presenta un resumen del estudio paramétrico del coeficiente de

transferencia de calor de la solucion LOetonahs). Aqui se muestra un analisis global
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del efecto de la: presion de ens@iyensao), ladiferencia de temperaturagedia logaritmica
(DTML), fraccion masica de C@n la mezcla Ce@lacetonaXco2) Yy la temperatura del

agua de calentamiento a la entrada del desorl§&€dexyd sobrehs.

Los valores déis cumplen una tendencia de dexneiento promedio de 30% cuando la

presion de ensayo aumenta desde un valor de 10 a 16 bar, esta tendencia cambia para
algunos casos en donde la presion de ensayo es 18 bar. Se ha determinado que estos casos
corresponden a que la solucion ingresa en estadgobenfriamiento al desorbedor. A una
presion constante y una variacion de la temperatura de agua de calentamiento entre 40 y
60°C, se observa una tendencia de disminucion en los valores del coeficiente de
transferencia de calohd), de igual manerasta tendencigpuede cambiaa constante o

creciente en algunos casosgresion demsayo de 18 bar.

Siladiferencia de temperaturagedia logaritmica (DTML) aumenta desde Z08C existe
una tendencia promedio decrecimierio del 3% en los valoremas altoglel coeficiente
de transferencia de calor de la soluci@.la fraccion masica de CGCen la mezcla
COy/acetongXco2) aumenta desde 22 a 31%, los valorebsdiecrecenen una tendencia

promedio de 1% encada presin de ensayo.

Con respecto altemperatura del agua de calentamiento a la entrada del des¢Theddr
se observaina tendencia de decrecimiento promedio de 30% en los valohgssilesta
aumenta de 4080 a cada presion de ensa$bla presion de ensayo se incremesdda
2 bar entre 10 y 18 bar ka temperatura del agua de calentamiento a la entrada del
desorbedompermanece constante, se observa un incremgmmedio del 20 %del

coeficiente de tranefencia de calor de la solucidén con respecto a un valor anterior.

Los valores mas altos del coeficiente de transferencia de calor de la soluci@ceéiaha
son determinados con una fraccidbn masica entre 22 y 25% gerd® mezcla. El valor
mas alto determinado deds 0.5XkW/m?K, este es determinado a una presion dagn
de 12 bar,una diferencia de temperaturagedia logaritmica entre 5 y 42 y una
temperatura en el agua de calentamiento a la entrada del desorbedor de 4ie@alel
de valores dedueterminado para todas las experiencias realizadas se enemdrard.10
y 0.52kW/m?K.,
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4.2.2 Titulo de vapor medio en desorbedor

La figura 4.4 con sus respectivas Siguras a, b, ¢ y d; muestra el titulo de vapor medio
(gmedig entre la entrada y la salida del intercambiador de calor en funcién de la presién de
ensayo a una fraccion masica de 22, 25, 28 y 31% dge dXDelto en acetona,
respectivamente. Cada sfipura muestra la temperatura del agua de calentan{iEmag

y la diferencia de temperaturasedia logaritmica (DTML).

La figura 4.4a muestra dtulo de vapor medio obtenido para una fraccién masica de 22%
en CQ disuelto en acetona. Se observa que el titulo de vapor medio alcanza sus valores
mas altosdmedio= 0.15) a una presion de ensayo de 10 bar, una tenmzeeat la fuente de

calor de 60C y una diferencia de temperaturasedia logaritmica entre 5 y 42 Al
aumentar la presion de operacion de 10 a 18 bar, el titulo de vapor medio en el

intercambiador disminuye hasta un valor minimo de 0.02.

Los resultados del titulo de vapor medio eringtrcambiadome calor de placaa una
fraccion igual a 25% de G@n la mezcla C&acetona se muestran en la figura 4.4b. En
esta figura se observa que el titulo de vapor medio en el intercambiador decrece cuando la
presion de operacion aumenta de 18 &4dr. El titulo de vapor medio disminuyesde un

valor maximo de 0.16 hastan minimo de0.02, cuando la temperatura del agua de
calentamiento & entrada del desorbedor pasa de 60°& 48e observa también quea
diferencia de temperaturasedia logaitmica entre 5 y 1Z favorece a la generacion de

vapor en el intercambiador.

Los valores del titulo de vapor medio obtenidos en el desorbedor a una fraccion masica de
28% se presentan en la figura 4.4c. Se observa®gdeen el intercambiadate calo de
placagtienesu valor mas alto a una presion de ensayo de 1&blarpresion aumenta de

14 a 18 bar, el titulo de vapor medio se reduce un 25% por cada dosd&nmiperatura

de 60T en el agua de calentamiento a la entrada del desorbadua gferencia de
temperaturasnedia logaritmica entre 5 y 42 generan un titulo de vapor medio en el

desorbedor mas alteste valor es 0.16.

Con respecto a los resultados del titulgdgiogenerado a una fraccion masica de €@
la mezcla de 31%, seqsenta la figura 4.4d. Se observa que el valor minimo y el valor

maximo del titulo de vapor medio calculados para esta fraccion masica dés@€)o en
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acetona so00.05 y 0.162respectivamente. Asimismo, se observa una reduccion del titulo

de vapor medi cuando la presion de ensayo aumenta de 14 a 18 bar.
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Figura 4.4 Variacion del titulo de vapor medign{edig €n funcion de la presiare ensayo,
temperatura del agua de calentamiento a la entrada del desonneglatiferencia de
temperaturamedia logaritmica entre 5 y ZDa diferentes fracciones masicas dex€0

la mezcla CQacetonaa) 22%, b) 25%, c) 28%, y d) 31%

En la figura 4.4 se observan algunos patrones de comportamiendgedicen el
intercambiador de calate placagjue seanalizan a continuacioil valor determinado de

Omediodecrece en una tendencia promedio de 10% por cada 2 bar de incremento en la presion
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de ensayo entre 10 y 18 bArmedida que aumenta la concentracion en fraccion masica de
CQO disuelto en acetona d#s22 a 31%, el titulo de vapor metgonbién lo hace en una
tendencia promedio dé&& Un valor alto de la temperatura en el agakentea la entrada

del desorbedor (6Q9 y una diferenciaetemperatura media logaritmicantre5 y 12C,

generan el titio de vapor mediogmedig mas alto en el desorbedor, cualor es 0.162.

A continuacionla Figura 4.5nuestra el conjunto de valor@sl coeficiente de transferencia
de calor de la soluciéind) en funcién del titulo de vaponedio entre la salida plentrada
del desorbedommedig. Se muestran los resultados para una fraccion masica dend®

mezcla de: 22, 25, 28 y 31%, en la figura a, b, c y d, respectivamente.

En esta figura smuestra que un aumento en la fraccion masica, causa un intwveteén
intervalodel titulo de vapor mediagedig €n el intercambiadate calor de placas, estos
valores son0.010i 0.150, 0.015 0.159, 0.030 0.161, y 0.04% 0.162 para una fraccion
masica de 22,25,28 y 31% de ££h la mezcla Cg&lacetona, respaeamente Se observa

gue los valores del coeficiente de transferencia de calor de la soluci@ac€tnais mas

altos fueron determinados para una temperatura en el agua caliente a la entrada del
desorbedor de 40°C y se encuentran en el rango del &tuBpar medio entre 0.0¢0.06.

El intervalo global en el cual se ha determinagiedioen el proceso de desorcion de la

mezcla CQacetona en un intercambiador de calor de ples#@s02 a 0.162.
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Figura 4.5 Variacién del coeficientde transferencia de calor de solucitg) én funcion
del titulo de vapor mediajgedig €n el intercambiador a diferentes fracciones masicas de
COz en la mezcla Célacetona: a) 22%, b) 25%, c) 28%, d) 31%; respectivamente.

La figura 4.5 muestra qusi Pensayoaumenta de 10 a 18 bar, el titulo medio de vapor
determinado en el intercambiadbisminuyeen unatasa promedide 10% porcada 2 bar
de presionEstoes debido que altas presioneda@mezcla de Ce&lacetongproducen que
la solucion entreal desobedor en condiciones de saturacion & safriamiento. La
concentracion de C&n la mezcla C&acetona nanfluye de forma significativa en el

aumento del titulo de vapor medio en el intercambiador de, g@oha calculado una
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tendencia creciente promedide 5% Sin embargo, undemperatura del agua de
calentamiento a la entrada detdebedor de 60°C yna diferencia de temperaturagdia
logaritmica entre 5 y P, favorecen a la generacion de un titulo de vapor medio en el
intercambiador de hasta 0.162

4.2.3Flujo de calor en el desorbedor

El estudio de transferencia de calor en la mezcla/agetona también es analizado
mediante el andlisis del flujo de calor en el desorbegdr Las figuras 4.6 a 4.8 muestran
los valores de flujo de caloq (en funcion de las siguientes variables: temperatura del
agua de calentamiento a la entrada del desorb&dor (), fracciones mésicas de €0
(Xco2) disuelto en acetona de 22, 25, 28 y 31%, presion de erRaygy entre 10 y 18
bar, y una dierencia de temperaturagedia logaritmica (DTML) en los intervalos de: 5 a
12°C, 12 a 1%y 15 a 20°Crespectivamente.

A una fraccién masica de G@e 22% disuett en acetona (figura 4.6alpa diferencia de
temperaturasnedia logaritmica entre 5 y 42, los resultados muestran una reduccion del
flujo de calor si la temperatura del agua de calentamiento a la entrada del des®rhedor (
aumenta desde un valor de 40 a 6@€1o se debe a que, si la temperatura en la fuente de
calor aumenta, se gemeun mayor titulo de vapor en la mezcla, pero el flujo de calor
disminuye.El valor méas alto del flujo de calor es obtenido a una presién de ensayo de 12
bar, este es 3.1 kW/m Se puede observar el rango glépara este caso destudiose
encuentra entrg.6 y 3.1 kW/m.

En la figura 4.6b, se muestran los resultados del flujo de calor en el intercambiador para
una fraccibn masica de 25% de {fsuelto en acetona a presiones de ensayo entre 12 y

18 bar y temperaturas en la fuente de calor entre 40 y B0%@lor mas alto del flujo de

calor es3.1 kW/nt, obtenidoa una presion de 14 b&e ha determinado una tendencia de
aumento ey cuando aumenta la presion de ensayo pasa de 12 a 14 bar, en donde alcanza
un valor maximo de .3 kW/m? A partir de estepunto maximo, se produce un
decrecimiento de oen una tasa promedio de 20% por cada incremento de 2 bar en la

presiéon de ensayo de 14 a 16 bar.

Los valores del flujo de caloq(p obtenidos para una fraccion masica de 28% de CO

disuelto en acetona seuestran en la figura 4.6¢. Smiestrauna tendencia de reduccion
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promedio de 30%n el flujo de calor cuando la temperatura del agua de calentamiento a la
entrada del esorbedor aumenta desde 40 8%@%a tendencia se cumple para una presion
entre 14 y16 bar, con excepcion a una presion de 18 dande estos valores se igualan a
unaTrentede 40 y 50°CEI rango determinado de flujo de calor para este caso es 1.5 a 3
KW/m?.

La figura 4.6d muestra el flujo de calor en el desorbedor a una fraccgicand& 31% en
CQ; disuelto en acetona cama diferencia de temperatuna®dia logaritmica (DTML)
entre 5y 12C. El rango comprendido del flujo de calor para este caso es 1.50 a 2.58 kwW/m
Se observa de igual manera que en los casos anteriores ur@dredeq @cuando Tiente
aumenta de 40 a 60°C y por otro lado un incrementp @elandoTruente€S CONStante y la

Pensayoaumenta de 14 a 18 bar.
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Figura 4.6 Variacion del flujo de calorg(  en funcion de la presion de ensayora
diferenéa de temperaturas media logaritmica (DTML) entre 5 9Cl12 diferentes
fracciones masicas de @én la mezcla C@acetona: a) 22%, b) 25%, c) 28%, d) 31%
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Un parametro comun para las figuras 4.6a a 4.6d es que para cada fraccion masica entre 22
y 31%, sadetermina el valor mas altte flujo de calor a unBensayomas altaentre 10 y 18

bar. Por otro lado, si se toma un valor de presion constante y la temperatura del agua de
calentamiento a la entrada del desorbedor aumenta de 40 a 60°C, el flujo sle icadace

en una tendencia promedio de 25%.

A continuacion, la figura 4.7 muestra los resultados del flujo de caloupardiferencia
de temperaturasiedia logaritmica (DTML) entre 12 y 4G Las sukfiguras a, b, c y d
muestran los resultados obtenidpara una fraccion méasica de £@n la mezcla
COy/acetona de 22, 25, 28 y 31%, respectivamente.
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Figura 4.7 Variacion del flujo de calorg(  en funcion de la presién de ensayorea
diferencia de temperaturas media logaritmica (DTML) enfey11®C y diferentes
fracciones masicas de @én la mezcla C@acetona: a) 22%, b) 25%, c) 28%, d) 31%
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En la figura 4.7 se observa una reducgémediodel flujo de caloen30% con respecto
al incremento de temperatura en el agua de calentamientealda del desorbedor de 50
a 60C. El rango de flujo de calor obtenido en este caso se encuentra entrek\\Bng?5
En esta figura se muestra que para diferencia de temperaturagedia logaritmica
(DTML) entre 12 y 18C, los valores mas altos difijo de calor se obtienen cuando la

presion de ensayo se encuentra entre 14 y 16 bar.

La figura 4.8 muestra los resultados del flujo de calor pasadiferencia de temperaturas
media logaritmica (DTML) entre 15 y R0 Las subfiguras a, b, ¢ y d muesin los
resultados obtenidos para una fraccion masica dee@@ mezcla Cé&acetona de 25, 28

y 31%, respectivamente.

6,00

5,00 a )

4,00
3,00
2,00
1,00
0,00
12 14 16

Presion de ensayo [bar]

Flujo de calor [kW/m?]

18

6,00

5,00 b)

3,00
2,00
1,00
0,00

14 16 18
Presion de ensayo [bar]

Flujo de calor [kW/m?]

5,00 C)

4,00

3,00
2,00

1,00

0,00

Flujo de calor [kW/m?]

14 16 18
Presion de ensayo [bar]

= T fuente = 60 OC

Figura 4.8 Variacion del flujo de calorg(  en funcidn de la presion de ensayarea
diferencia de temperaturas media logmaiga (DTML) entre 15 y 28C y diferentes

fracciones masicas de @én la mezcla Cglacetona: a) 25%) 28%, c) 3%

La figura 4.8 muestra que existe una tendencia de incremento en el flujo de calor si la
presion de ensayo aumenta de 14 a 18 bar. Se nmuss tendencia de crecimiento
promedio de 10%lel flujo de calor si aumenta la presion de ensayo de 14 a ¥hbar

incrementos de 2 baEn este caso el valondsalto de flujo de calor corresponde 4 5
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kw/m?y, una temperatura en el agua de calentami@ia entrada del desorbedor de 60°C

y una fraccion masica de 31% de £80 la mezcla C&acetona.

De forma global se puede observar qpaga una diferencia de temperaturasedia
logaritmica (DTML) entre 5 y 2C se cumple una tendencia de crecimidrasta un valor
méaximo del flujo de caloméaximo de 5.1 kW/r El valor deq odecreceen una tasa
promedio de 259%i la temperatura del agua de calentamiento aumenta de 40,aeb60°C
valor minimo determinado dg oes 1.5 kW/m?. El intervalo de flujo de cato(q ®
determinado durante es estudio del proceso de desorcion de la meZelee@da en un

intercambiador de calor de placas se encuentra entre 1.5 y 5.2.kW/m

4.2.4 Flujo masico de desorcion

El flujo méasico de desorcidén es un parametro de efidahel proceso de desorcion que
representa la generacién de vapor por unidad de area del intercambiador de calor de placas.
Las figuras 4.9 a 4.11 muestran los valores del flujo masico de des i@hdarauna

una diferencia de temperaturagdia logaritmica (DTML) en los intervalos de: 5 a 12°C,

12 a 18Cy 15 a 20°Crespectivamenten funcion de las variables: tempera del agua

de calentamiento da entrada del desorbeddY( ) entre 40 y 60°Cfracciones masicas

de CQdisuelto en acetona de 22, 25, 28 y 31%, presion de realizacion de ésayd (

de 10 a 18 bar

Para una diferencia de temperaturgedia logaritmicdDTML) entre 5 y 12C, la figura
4.9 muestra que @na fraccion masica de G@iswelto en acetona de 22%l pro@so de
desorcion se desarrolla desdepresion de ensayo de 10 baara unXco2de25% desde
12 bar y para uXcozde 28 y 31% desde Bar. A razérdel aumento déaccion masica
de CQ disuelto en acetona (22, 25, 28, 31&bflujo masico de desorcién alcanza un valor
més alto (0.0035, 0.0049, 0.005My0050 kg/s.r a ura presion mayor en el ensayo (14

14, 16, 18 bar), respectivamente.
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Figura 4.9 Variacién del flujomasio de desorcidond oqien funcién de la presién de
ensayo auna diferencia de temperaturas media logaritmiBML) entre 5 y 128 y

diferentes fracciones masicas de-@0 la mezcla Céacetona: a) 22%, b) 25%, c) 28%,

d) 31%

Las variaciones del fla de desorciond o) conuna diferencia de temperatunagdia
logaritmica(DTML) entre 12 y 1%C, en funcion de la presion de ensayo, temperatura del
agua de calentamiento a la entrada del desorb&daeyy fraccion masica de Cdisuelto

enacetona entre 22% y 31%, se muestran en la figura 4.10.
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Figura 4.10 Variacién del flujomasico de desorciéid a9 en funciéon de la presion de
ensayo auna diferencia de temperaturas media logaritmiBML) entre 12 y 18 y
diferentedracciones masicas de €én la mezcla C&acetona: a) 22%, b) 25%, c) 28%,

d) 31%

La figura 4.10 muestra una tendencia de reducentre 10 y 30%n los valores ddlujo

masico de desorcidia b g)icon respecto a un valor anterior, estando laemperatura de

agua de calentamiento a la entrada del desorlaetioenta su valor desde 50 a®®Esta
tendencia cambia para algunos valores a 18 bar de presion de ensayo, en donde la solucion
ingresa al intercambiador en subenfriamiehto sehan deteninadovaloresded qoqpara

una temperatura de 4Dpara este caso de estudie,determiné que en estas condiciones

de presion, composicion y temperatun® sedesarrolléun proceso de desorcion de la
mezcla CQacetona en el canal central del intercambiaBbrang del flujo masico de

desorcién para este caso de andlisis se encueltrgeDed02 y 0.0055g/snt.
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La figura 4.11 muestra los resultadosa 'eqcon una diferencia de temperatunagdia
logaritmica(DTML) entre 15 y 28C, en funcion de la presidte ensayo, temperatura del
agua de calentamiento a la entrada del desorb&getig( y una fraccion masica de O

disuelto en Acetona de 25, 28 y 31%.
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Figura 4.11 Variacion del flujomasico de desorciéra aoien funcién de la presiéde
ensayo auna diferencia de temperaturas media logaritniXBML) entre 15 y 2@C, y
diferentes fracciones mésicas dex@0 la mezcla Cgacetona: a) 25%, b) 28%, c) 31 %

La figura 4.11 muestra una tendencia de crecimiento en los valoréigjalehasco de
desorcion @ agicuando la presion de ensayo aumenta desdalanminimo de 12 hasta
18 bar,esto en una taggomediodel 20% por cadacremento de 2 bar en faesionde
ensayoPara este caso se observa que solamente se han obtenido vea wespda una
temperatura de agua de calentamiento a la@atdel desorbedor igual a 60°C, a una

temperatura de 40 y 50°C, no se determin6 un proceso de desorcion en el intercambiador

de calor.

El rango promedio en el cual se definfligb masico de desoidn (@ o para los ensayos
realizados en esta tesis se define entre 0.002 y 0.005 kg¥enforma global se puede
observar en las figuras 4.9 a 4.11 una tendencia de decrecimientedio de 25%n el

flujo masico de desorciord qi cuando la teqeratura de agua de calentamiento a la
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entrada del desorbedor aumed&a40 a 60°Cesto sucede en cada valor de presion de

ensayo realizada.

La figura 4.12muestra el conjunto de valorebtenidosdel flujo masico de desorcién
(@ ) en funciéndel titulo de vapor medio en el intercambiadadatistintas temperaturas
en el agua de calentamiento a la entrada del desorbedorfraccian masica de G@n
acetonale a) 22%; b)25%, c) 28%, d) 31%.
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Figura 4.12 Datos experimentales dilijo masico de desorciéora( ) en funcién del
titulo de vapor medioghedig €n el intercambiador a distintas temperaturas en el agua de
calentamiento a la entrada del desorbedor y una fraccion masicaéa @€etona da)

22%; b) 25%, c) 28%, d) 31%.

La figura 4.12muestra que los valores @ qqincrementan su valor cuando la fraccion
masica de C@disuelto en agtona también lo hace, desdea22®6, esto en una tendencia

promedio de 10%Los valores mas altos determinad@sd qqise encuentran en un
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intervalo entre0.004 a 0.005 kg/stnestos caloreson determinados a unaehede 60°C.
Se muestra que ebnjunto de datodel flujo masico para cadéco2 forma una curvgue
se desplaza hacia la dereckaio se explica en el aumento del titulo de vapomna
temperatura en el agua de calentamiento a la entrada del desorbedor de 40 a 60°C.

A continuacion, la Tabla 4.1 presenta un resumen mostrando el efecto de las variables del
estudio paramétrico sobre los parametros de transferencia de calorgnmelgs@ceso de
desorcion de la mezcla Gfacetonan un intercambiador de placas.

Tabla 4.1Efecto de las variables del estudio paramétrico sobre los parametros de

transferencia de calor y masa

Coeficiente de

X Titulo de . R Flujo de desorcion,
tranderencia de calo vapor medio Flujo de calorgo A o
de la mezclahs : KW/m?2 ’
(i ecio (k/kQ) (ki) (kg/s.n)
Intervalo de 0.10 a0.52 0.02a0.16 1.5a51 0.002 a 0.005
variacion
i) Tendencia crecient{ Tendencia Tendencia creciente d
de hentre 20y B% | decrecientele N .
ii) Se alcanza){makor 5a15% de q ode 10 a25% con Tent_jenma . dg
Presion de | mas  alto de h “cada 2 respecto a un valg crecimiento ded qaqi
| 5. | Omedio previo hasta alcanzar U de 10 a40%, hasta ur]
ensayoPensayo | determinad@or Xco. | bar de valor alto maximo y| valor maximo vy
10a 18bar | iii) .DecreC|mento aumenteen posterior tendencia d| decrece entre 10 y
posterior desd®unto | Pensaye @ UNa disminucién de 10 al 30%
mas alto déns de10 a| Tieney DTML 40%
30%. consante. o
A un incremento de Si Triente@UMeENta
Fraccién 2.5% aprox.en Xcoz, | Valorde (medio entre40, 50 y 60C,

masica de C®
en la mezcla,

el valor de hsdecrece
desde 10 hasta @%,

crece5% por
cada

Aumento deq 0de 5 a
20%, para unTrente de
40 a 60°C corn

& qocrececon
respecto a un valor

Xcoz por cada increment( incremend de | . o anterior hastaun 10,
22231% |de 10°C en Tneme| 2.5% enXeo, | MCTEMENtos de 10°C. | 45 oy,
desde 40060°C respectivamente.
Temperatura :j/iilr%ﬁa dedrzssu orden| Tendeni Tendencia decrecieni Deaecimiento
del agua de y de g ¢ desde un 10% progresivo en orden

calentamiento
en la entrada

del o o evidencia en  ur un aumento deXcoz
desorbedor, | 4€ 402 60°C/ Xcoz | 10% a una incremento  de  2.59 disuelto en acetona d
de22 a 31%con Pensayoy DTML -
Thuente incrementos de 8% | constante aprox. en Xcoz (22 a| 22 a 31% en fracci6
40 a 60°C ' 31%). masica.

desde 10 a 50%, a
razonde un
incremento eMfuente

aprox.

creciente en
los valores de
Omedio€Ntre 5y

hasta 40%.
El decrecimiento sé

de valores ded quqi
entre10 y 40%, parg

Tendencia )
Diferencia de | decreciente dehs de progres;vonit(a) SiDTML aumentag 0 | No seevidenciauna
temperaturas| 10 a 3%, para una qmggg/e” re crecede 20a50% de | influenciafuertede
media Xcoz20e22a31%, con y _ oen da | SY valor anterior. Este | DTML con respecto §
logaritmica | incremento aprox. di gg“édggorca @ | aumentcse obsera en | los valores maximos
DTML 2.5%, yTrenede D a aumentoen el incremento de 2.5%| determinados de
5a20C 60°C, con incrementc DTML enXcozde 22 a 31%. | & oo

de 10°C.

Decreciente
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De manera general, el coeficiente de transferencia de calor de solucion alcanza sus valores
mas altos cuando la presion de ensayo se increrapnia intervalo de 10 a 18 b&in
embargo, en cada fraccion masicadf® en la mezcla C&acetom (Xcoo) se alcanza un

valor més altode hs, que una vez alcanzado tiene un decrecimiento si aumenta la presion
de ensayoCon respecto a la fracci@nasica de&CO; en la mezcla C&acetona, los valores

mas altos determinados teson determinados @na fiaccion masica entre 20 y 25% de

CO: en la mezcla Céacetona. Una temperatura del agua de calentamiento en la entrada
del desorbedor de 40°C facilita la transferencia de calor, se obtuvieron valores lbgjos de
cuando esta temperatura sube hasta 60°Cetgeminaron valores d& ascendentes con

una DTMLentre 5 y 12C en una tendencia promedio de 30%.

El titulo de vapor medio en el desorbedor muestra una tendencézréeichiento en sus
valores de 0% en promedio por cada 2 bar de aumento en la presiénsadyo desde 10 a
18 bar.La fraccion masica d€0O; disuelto en acetona&{o2) y la temperatura de agua de
calentamiento a la entrada del desorbedor tienen una inflysstmiasobre la formacion
del titulo de vapor medio en el intercantdwg estas seneuentran entre § 10% Una
diferencia de temperaturasedia logaritmicdDTML) entre 5 y 12C, favorece a alcanzar
valores degmediomas altos, SDTML se incrementa hasta un valor2¥C, gmedio decrece

en una tendencia promedio de 20%.

El flujo de cabr (g ® tiene un efecto del incremento de la presion de ensayo similar al
determinado para el coeficiente de transferencia de calor de la solugides(ckcir, el

flujo de calor tiene un crecimiento hasta un vatéixima determinado poXcoz, que una

vez alcanzadmicia un decrecimientgradual Por otro lado, el incremento de la fraccién
masica d&€O, en la mezcla Cé&acetonaXco2) genera un incremento en el flujo de calor,
esb depende también del aumentoldents Si la temperatura en el aguaadentamiento

a la entrada del desorbedor aumentat@e 60°C, el flig de calor disminuye hasta valor
minimo de 1.5 kW/rh Unadiferencia de temperaturasedia logaritmic§gDTML) mayor

a 1%C, aumentdos valores determinados flejo de calor.

Las tendencias generales para el flujo masico de desord amgX indican que s se
incrementa la presién en un rango desde 10 a 1& jafincrementa sus valores, hasta
un valor alto referencial a una presion determinada, y a partir de estesgugeneran
decrecimiento si aumenta laggion de ensayo. Uncrementcaproximadade2.5% enla

fraccion masica deCO. en la mezcla Cgacetona Xco2 de 22 a 31%, genera un
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incremento eld qoentre 10 y 20%Por otra parte,i Sreneaumenade 40 a60°C, el flujo
masico de desorciGtambién lo hacéasta un valor d&ximo de 0.00%g/snt. El & quq;
tiene su principal influencia en el aumento de la presion de ensayo y la temperatura de
agua en la entrada del desorbedowralar dediferencia de temperaturasedia logaritmica

(DTML) de 5 a 20C, no influye fuertemente en los valores maximos alcanzados.

43 COMPARACION CON DATOS EXPERIMENTALES DE LA
BIBLIOGRAFIA DEL PROCESO DE DESORCION EN INTERCAMBIADORES
DE CALOR DE PLACAS

En este partado se realiza una comparacion de datos experimentales disponibles en la
bibliografia abierta del uso de amoniaco y eb€@mo refrigerantes en distintos trabajos

de desorcién en intercambiadores de calor de placasakaunarevision bibliografca

con la finalidad de encontrar diferencias y similitudes en el orden de magnitud de los
pardmetros de transferencia de calor obtenidos en este trabajo con los de los datos
disponiblesSe revisarortrabajos que usaron el misnmtercambiador de calor gdacas

de este estudi@e compararosus condiciones de operaciéimtervalos resultantes en los
pardmetros de transferencia de calor y masa obtenidos con mezclas de anyosgaco
compararon con los obtenidos en este tralgsteriormenteserealizOuna comparacion

del orden de magnitud debeficiente de transferencia de calor de:@MHs3 puros en
condensacion con valores obtenidas el proceso de desorcién con @@retona y
NH3/H20, respectivamente. No se realizé la comparad&rcoeficiente déransferencia

de calorde CQ y Amoniaco puro en ebullicion, porqueo disponer de datos
experimentales de Gn intercambiadores de calor de placas en fasergida Con

relacion a las propiedades termodindmicas de mezclas de amoniaco con la mezcla
CQOy/acetona, se realizdna comparacién del orden de magnitud devikrosidad,

conductividad térmica, densidad y calor latente del refrigerante.

4.3.1 Desorcidon de mezclas day@niaco en el mismo intercambiador decalor de
placas

Se han revisado los trgba de Oronel et a[29] y Taboas[31], que usaron el mismo
intercambiador de calor de placas con mezcladlide para el estudio del proceso de
desorcion en sistemas de refrigeracién por absorciéncgrspararorsus resultados con
los de este trabajda tabla 4.2recopila las condiciorsede operacion utilizadas en estos

trabajos, en términos de presion, temperatura y concentracion, asi como los intervalos de
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variacion del coeficiente de transferencia de calor, flujo der galiujo masico de
desorcion Oronel et al.[29] realizaron un estudio de la transferencia de calor en la
desorcioén de fluidos de trabajo a base de amoniaco en un intercambiador de calor de placas
para sistemas de refrigeracion por absorcion. Tafg8#sllevé a cabo un studio del

proceso de ebullicion forzada de la mezcla amoniaco/agua en intercarabidd placas

para equipos de refrigeracion por absorcion. En estos trabajos se usé el mismo
intercambiador de calor de placas que el de este estudio, pero lo hicieron para aplicaciones
de refrigeracion.

Tabla 4.2 Condicionesoperativas usadgmr Oronelet al.[29] y Taboad31] y resultalos
en parametros de transferencia de calor en el mismo intercambiador de calor

i | AR
. O ) M (kg/ | &g m;
Referencia Y N kw/ kw/ :
(koint-s) | (O | any | () | & | KTy | (S
m?K) m?) 3
x10
Bomba de calor de
compresion/resorcion con 5a0 4a0 1a0 0.22a|0.10a 1.a50 i 0';)2
COy/acetona 60 60 18 0.31 | 0.50 520 5 016
[Presente trabajo
Boiling heat transfer in a
plate heat exchanger of
ammonia based working 5a0 8a0 51 |050al1l50a ";’ i 0';)2
.fIU|ds_for absorption 100 120 0.54 | 5.20 20 6 014
refrigeration systems Orone
et al.[29]
Estudio del proceso de
ebullicién forzada de la
mezclaNHs/H20 en 70 60 7 5 20 15 0.02
. X 0.33
intercambiadores de placa a a a 2065 2 a a a
para equipos de 140 90 15 ' 15 70 4.5 0.22
refrigeracion por absorcion.
Taboaqd31]

Nomenclatura: O y Caudal masicade solucién;d: Temperatura ||: Presion;e: Fraccion masica de
refrigerante en la mezclgdy Coeficiente de transferencia de calor de solycién Flujo de calors] my
Flujo masico de desorcién o absorciég? ., Titulo de vapomedioen el intercambiador

Los valores del coeficiente de transferencia de calor de la soluciéfadg@na fs)
obtenidos en este trabajo, son inferiores a los obtenid@rpoel et al[29] y Tabas[31]

en sus respectivos estudioscieficiente de transfereia de calor se encuentra en elenr

de magnitud promedio de 1:80n respecto &aboasy 1:10 paraDronel et al[29]. El flujo

de calor en el intercambiador de calor de placas se encuentra en el orden de magnitud
promedio @& 1:20 con respectoTaboaq31] y 1.5 paraOronel et al[29]. Con respecto al

titulo de vapor medio en el intercambiadosdd@) obtenido es un valor que coincide con

el orden de magnitud de valores obtenidos en estos dos trabajdstdiedmafia
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4.3.2 Comparacion de la condensacidtel amoniaco ydel dioxido de carbonoy de la
desorcion de sus mezclas en agua y acetona

La revision bibliografica realizada mostré que no se dispone de datos experimentales de
desorcién de la mezcla Gacetona, en lo que se refiere al £8lamente sdispone de

datos de condensacion en intercambiadores de calor de placas. Se ha hecho una
comparacion entre los parametros del proceso de desorcion de la MidziaO y la

mezcla CQacetona con los de la condensacion del refrigerante pucadieuna. Ea
comparacion sirvio para obtenara referencia en el orden de magnitud del coeficiente de
transferencia de calodeterminadosen la condensacién y la desorcibn de ambos

refrigerantes y sus mezclas.

Tao et al[23] realizaron un estudio del proceso de condensacién de Amoniaco puro en un
intercambiador de calor de tres placas y presentaron datos del coeficiente de transferencia
de calor enlas condiciones de operacién mostradas en la tabla 4.2. El proceso de
condensacion del diéxido de carbono puro fue estudiado en el trabajo presentado por Hayes
et al.[42], este estudise realiz6 en un intercambiador formado por tres placas. Los datos
del proceso de desorcion de la mentdta/H-0 y COx/acetona, son tomados de los trabajos
deTaboaset al.[31] y el preserd, respectivamente. La Tabla $i&senta las condiciones

de operacion de estas investigaciones y el intervalo de variaciérodesvaresentados

para el coeficiente de transferencia de calor de solucién.

Tabla 4.3 Comparacion de la condensaciotesorcion del amoniaco y dioxido de carbono

. , N o T ! v
Referencia Titulo de la investigacion (kg/ Q) (bar) (kw/
s.n¥) m?K)
Tao et al. NH3 condensation in a plate he; 21a78| 1342226 63293 5225
[23] exchanger
Assessment of boiling heat
Taboas et al. transfer and pressure drop 70 a 60 a
[31] correlations of ammonia/wer 140 90 [ Sald

mixture in a plate heat exchangg
Study of carbon dioxide

Hayes et al. condensation in chevron plate| 10 a 50 -17.8a 20a40 05a2
[42] . -34.4
exchangers; heat transfer analyj
Presente Bomba de calor de
. compresion/resorcion con 50 40 a60 10a18 | 0.10a0.50
trabajo
CO2/acetona

Nomenclatura: O y Caudal masicode solucién;s|: Temperatura ||: Presion; |y Coeficiente de
transferencia de calor de solucién
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El trabajo de Tao et aJ23] muestra que el coeficiente de transferencia de chlpsé¢
encuentra entre 5 y 2V/m?°K y Taboaset al.[31] entre5 y 15kW/m?K, para el amoniaco

puro y la mezcldNHs/H20, respectivamente. Se observa que estesvalos de variacion

se mantienen en el mismo orden de magnitud, reduciéndose enaai@n@iomediode

2:1, debidoa la presencia del absorbern@an respecto al dioxido de carbono se observa
gue los valores del coeficiente de transferencia de calor del refrigerante son de orden de
magnitud mayores a la mezcla g&xetona, 0.8 2 kW/n¥K y 0.10 a 0.50 KW/rK,
respectivamente. Se observa una relacion de reducciGnteelalo de los valoredel
coeficiente de transferencia de calor déigerante puro a la mezcla del5Esta relacion

de reduccidn tiene una justificacion en los valoremd®nductividad térmica y del calor
latente de vaporizacion del @Ge cumple una tendencia de reduccién del intervalo de los
valores del coeficiente de transferencia de calor en la condensacion de ambos refrigerantes
puros NHzy CO) respecto a los tlas del proceso de desorcion de las mezclas binarias de

Amoniaco/agua y Célacetona.

4.3.3 Comparacion de propiedades de transporte de mezclas de amoniaco con
COz/acetona

Se ha realizado una revision bibliografica de propiedades de transporte de las mezcl
NH3/H20, NH3/LINO3y NH3/(LiINO3+H20) con los obtenidos en el presente trabajo para

la mezcla CQacetona. Esta comparacion tuadfinalidad de obtener una referencia del
comportamiento de sus refrigerantes a las mismas condiciones de operaciomeasdérmi
presion, temperatura y composicion. Las propiedades termodindmicas de las mezclas
NH3/LINO3 y NH3/(LiNO3+H20) fueron tomadas de los trabajos de Libotean ¢7 Hl.y

Cuenca et al[33]. Las propiedades termodinamicas de la mexit/H>O fueron
obtenidas a partir del informe publicado por Cofitld. Los datos de viscosidad de la
mezcla CQacetona fueron tomadas del trabajo de Kun ¢73].y el métodgoresentado

en Hailong et al[74] para el célculo de la conductividad térmica. El valor de densidad y
calor latente de vaporizacion de la solucion fueron determinados por el modelo desarrollado
en este trabajo en las cocidnes especificadasa Tabla 4.4recopila los valores de
distintas propiedades de transporte para las mezclag/Hp@®] NH3/LINOs3,
NH3/(LINO3+H20) y COy/acetona.
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Tabla 4.4 Comparacion d&as propiedades de transporte de los fluidos de trabajo de
Oronel et al[29] y Taboad31] con la mezcla C@Acetona

. 3 m9 CED H Aart- v Z |[I=o
Referencia tfti-| (mPas) | wimkK) | (koi) | (Kkg
Kun et al.[73]
Hz'l'%”ﬁ et CO,/Acetona 0.21 0.075 | 803.90 | 288.8
Presente trabaj
Conde[72] NH4/H0 0.74 0.560 850 1074
Libotean et
al[71] NHy/LINO3 (1) 9.53(1) | 0.348(1) | 1166.6(1) | 1074
Cuercaet | NH/(LINOs+H:0)2) | 3.32(2) | 0.353(2) | 11171(2) | (1)-(2)
al[33]

Condiciones de comparaciénPresion: 18 barTemperatura: 5@, Concentraciéren fraccién molar del
refrigerante: 0.3MNomenclatura: H; Viscosidad;s: Conductividadérmica;z: Densidad;h': a Calor latente
de vaporizacion del refrigerante.

La viscosidad de la mezcla @&cetona tiene una relacion de 1:3 con respecto a la mezcla
NHs/H.O y una relacion para NgALINOs y NHz/(LINOs+H2O) de 1:45 y 1:15,
respectivamente. El valor numérico inferior de la viscosidad de la mezgladgt®dna con
respecto a las mezclas comparadas, sefiala unas condiciones mas favorables para la
transferencia de calor dentro del canal del intercambiador dedegpdacas. Con respecto

a la conductividad térmica de la mezclaf2etona se muestra que posee un valor muy
inferior con respecto a las mezclddds/H2O, NH3/LINO3 y NH3/(LINO3+H20). Se
determina una relacion de la conductividad térmica de la mezclacafna de 1:8 con
respecto a la mezchH3/H,Oy 1:6 aproxidamente para NHiNO3y NHs/(LINO 3+H20).

Aungue la viscosidad favorece a la transferencia de calor, la conductividad térmica es un
factor determinante para el proceso de desorcion. Esto cgetrdbgue el coeficiente de
transferencia de calor y el flujo de calor en el intercambiador de calor sean inferiores para

la mezcla CQacetona en comparacion con las otras mezclas utilizadas en la comparacion.

Los valores de densidad de la mezclaf@€etama calculados bajo las mismas condiciones

de presion y temperatura, tienen el mismo orden de magnitud que los presentados para las
mezclas NH/H20, NHs/LiINO3y NH3/(LINO3s+H20). El calor latente de vaporizacién del
refrigerante en el caso de la mezclax@fetona es bajo comparado con las mezclas
NH3/H20, NH3/LiINO3 y NH3/(LINO3+H20), considerando que la fraccion de vapor
generada esta principalmente compuesta por el vapor de refrigerante. El calor latente para

el COQptiene una relacion de laproxidamentean respecto alraoniaco. Esto quiere decir
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gue para una potencia determinada se requiere un area de transferencia de calor mayor para

la mezcla CQ@Qacetona que en el caso de las otras mezclas.

4.4 DESARROLLO DE UNA CORRELACION EMPIRICA EN EL PROCESO
DE DESORCION PARA EL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR

DE LA MEZCLA CO2/ACETONA EN UN INTERCABIADOR DE CALOR DE

PLACAS

Taboast al.[31] presentaron una correlacion empirica para el coeficiente de transferencia
de calor en el proceso de desorcion de la meéxdigH-O en un intercambiador de calor

de placas. Los datogmerimentales fueron obtenidos utilizando el mismo intercambiador

de calor que el de este estudio. La correlacién propuesta por los autores se basa en otras
investigaciones disponibles en la bibliografia, principalmente en el trabajo de Donowski y
Kandlikar [75]. En el presente trabajo se propone una correlacibn empirica para la
prediccion del coeficiente de transferencia de calor de la soluciéac®na Is).
Asimismo, séha deteminadola desviacibmimaxima,mediay minimaentre las predicciones

de la correlacion propuesta y los valores experimentales del coeficiente de transferencia e

calor.

4.4.1 Correlacion empirica para el coeficiente de transferencia de calor de la mezcla
CO2/acetona

Donowski y Kandlika{75] propusieron una correlacion predictiva para el coeficiente de
transferencia de calor por evaporacion del refrigerant@4 en un intercambiador de

calor de placas. Se usaron datos del intercambiador de calor de placas de Yf8} Lin
para desarrollar correlaciones mejoradas para el coeficiente de transferencia de calor
monofasico, asi como el coeficiente de transferencia de calor de evaporacion bifasico del
refrigeranteR-134a. Yan y Lin68] usaron un intercambiador de calor formado por tres
placas de acero inoxidable modelo-&S angulade placade 60 grados, 500 mm de largo

por 120 nm de ancho, espesor de placa de 0.4 mm y un paso de corrugacién de 3.3 mm.

En 1991, Kandlikaf76] sugiri6 que los intereabiadores de calor, que sirven como
evaporadores compactos pueden tratarse de manera similar para su analisis que los
intercambiadores de tubos lisos aumentados. Los resultados de este estudio mostraron que
su modelo fue capaz de predecir el coeficientieatesferencia de calor del refrigerante R

134a dentro del 205% de error. Donowski y Kandlik§if5] propusieron una correlacion

para el coeficiente de transferencia de calor popae&ion del refrigerante -B34a
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tomando en cuenta dos modos de ebullicién: nucleada y convectiva dominante, ademas

realizaron una propuesta para ebullicibn combinada que relaciona ambos efectos.

Bergles y Rohsenow (196@)7] concluyeron que la nucleacion de una burbuja hemisférica
ocurre cuando la temperatura en la interfaz del liquido alcanza la temperature mi
requerida para la ebullicio® medida que aumenta el flujo de calor, el titulo de vapor
disminuye, ya que el sobrecalentamiento de la pared requerido para activar una burbuja se
alcanza a una temperatura de fluido mas baja. Sin embargo, un aumerftajemrmasico

tiene un efecto opuesto, ya que se mejora la transferencia de calor de una sola fase y la
temperatura en la pared debe ser mas alta para la generacion de un mayor titulo de vapor.
Esto hace que la temperatura en la superficie superioradeubuja en fase de nucleacion

sea mas baja, retrasando asi la nucleacion hasta que aumenta la temperatura del fluido. La
influencia del flujo de calor, el flujo de masa, la transferencia de calor en fase liquida y las

propiedades del liquido esta remetada por el nUmero de ebullici@oj.

Enel modo deebullicion convectiva, la tendencia del coeficiente de transferencia de calor

en dos fases con respecto al coeficiente de transferencia de calor en una fase esta
fuertemente influenciada pda relaédn entre la densidad del liquido sobre densidad de
vapor ( /7 ). Paraun titulode vapo definidg una mayorelaciéonde” /” da como
resultado un mayor volumen de vapor y una mayor velocidad de la mezcla de dos fases. El
resultado es similar a un aumento en el flujo masico en un flumaeola fase, lo que

hace que la contribucién convectiva aumente con la relacion de derisglaecir, a

medida que aumenéhtitulo del vapor en una mezckumend la contribucién convectiva.

En consecuencia, a medida que aumehtaimero de ebullién (Bo), aumenta la relacion
entre el coeficiente de transferencia de calor en dos fases y el coeficiente de calor en una
fase. Por otro lado, a medida que disminuye la relacion entre la densidad del liquido y el

vapor, la contribucion convectwse vuele menos significativa.

Las ecuacionegropuestas eal trabajo dedbonowski y Kandlikaf75] para los modos de
ebullicion nucleada y convectiva se presentan a continud@@cuacior{4.1) muestra la
correlacion que determina efecto de ehlicion nucleada dominaniéa ecuacion (4.2) el
efecto de ebullicion convectiva dominante y la ecuacién (4.3) la correlacion que combina

el efecto de ambos modos de ebulliciéon.
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Q T@eWéEzp Moot Q20

PTEH 82 p Hyggge? 02020 4.1)

N ppogtédzp r']d.Q.@.,QSZ"QZ'O

99H6 52 p My ggq 202020 (4.2)

N @wpE6Esz0

QoH26£°27020 2 p A, 'Q'Q"Qg 2'Q (4.3)

donde:"Q es el oeficiente de transferencia de calor con efecteludlicion nucleada
dominante elW/m?. K, 'Q es el oeficiente de transferencia de aakon efecto de
ebullicion convectiva dominante &i/m?. K,"Q es el oeficiente de transferencia de calor
con efecto de ebullicion combinadaW/n?. K, 6 ées el nimero convectivd, i es la
densidad de la solucion en fase vapoquilia, respectivamesenkg/m?, q es elitulo de
vapor medio en la mezcl& es el oeficiente de transferencia de catier la solucién en
fase liquida eV/m?.K, Boes el nimero de ebullicion, ées el flujo de calor ew/m?, &

es el fujo mésico de soludin enkg/n?. S,’Q es la atalpiaespecifica de vaporizacion en
J/ikgy "O es el mrametrocaracteristico de friccion déuido. Para superficies de acero
inoxidable,Kandlikar[76] sugiere que este parametro dependiente de fluidos es igual a 1
para todos los fluidos.

Los factoregce y Eng son factores de mejora que se apliada contribucion d ebullicion
convectiva y contribucion de ebullicién nucleada, respectivam8uotevalores son 0.512
y 0.338 respectivamente.

El calculo delcoeficiente de transferencia de calor de la solucién en fase lidQidae

realiza a trags del procedimiento propuesto ptan y Lin[68] en su trabajalenominado
ACondensation Heat Transf er-134arnd Bmas$ $ uiPe pb
La expresion para este calculo es expresada en la ec(radjon

Q . Oz 70O (4.4)

donde: @ Numero de Nusselt en fase liquitlaes la conductividad térmica #Wm.K
y O es el Diametro hidraulico en metros.
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En el 2012, Taboas et V8] realizaron un estudio sobre la transferencia de calor en la
ebullicion de la mezcla d&dHs/H20 en el intercambiador de calor de placas usado en el
presente trabajo. Taboas et @8] consideraron los criterios de ebullicion en modo
nucleada y convectiva explicaden Donowski y Kandlikar{75], sin embargo no
emplearon directamente las correlaciones usadas. Taboas[&)]akportaron que el
coeficiente de transferencia de calor en la ebullicionleada es influenciado
principalmente por el flujo de calor, mientras que, en la ebullicion convectiva, la

transferencia de calor depende principalmente del flujo de masa y el titulo de vapor.

Taboas et al[78] propusieron una nueva correlacion empirica quetajiess datos
experimentales del coeficiente de transferencia de calor de la Mi##¢ld,O, teniendo

en cuenta los modos de ebullicion: nucleada o convectiva. Los autores utilizaron un criterio
de transicién de ebullicion nucleada a ebullicion convectivdbase a las velocidades
superficiales de vapor y liquido en el intercambiador de calor. Si la velocidad del vapor es
menor quéa obtenida por la ecuacion (3.5e concluye que la ebullicion es nucleada, vy si

es mas alta, el coeficiente de transferedeiaalor es el mas alto del término de ebullicién

convectiva y nucleada.

® pPpPYEW pATY (4.5
Los términosw y w corresponden a la velocidad superficial del liquido y velocidad

superficial del vapor, respectivamente. Estas son calculadas por las siguiertiesmiesua

z

v — (4.6)

o — 4.7)

donde:a es el fujo masicade soluciorenkg/m?.st, gmedio€s el ftulo devapormedio,} es
la densichd de la solucion en cada fasekghm?®, Vv es la velocidad superficial del vapor

enm/s, V| es la elocidad superfi@l de liqudo enm/s

Taboas et al[78] propusieron que el modo de ebullicion nucleada es influenciado por el
coeficiente de transferencia de calor de la fraccion liquida monofégiae (la mezcla
NH3/H-Oy el numero de ebullién (Bo). El nimero de ebullicion a su vez toma en cuenta
el efecto del flujo de calor con respecto al flujo masico de solucion y la entalpia de
vaporizacién68]. La correlacién para determinar eeficiente de transferencia de calor

de la solucién en modo de ebullicién nucleadal nimero de ebullicion sauestran en

las ecuaciones (4.8) y (4,9espectivamente.
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Q vzH E8 zQ (4.8)
0¢&€ nefra zQ (4.9
donde:"Q\ es el oeficiente de transferencia de calor de la solucion en ebullicion

nucleadeen W/m?. K, Bo es el nimero de ebullicioif) es el oeficiente de transferencia
de calor de la fraccion liquida monofaseaW/m?. K, q ces el flujo de calorrew/m?, hgg
es la atalpiaespecificale vapoizacion enl/kg

En el caso que se genere ebullicion convectiva, el coeficiente de transferencia de calor en
modo de ebullicidbn convectivse calcula por la ecuacion (4)10

Q o Q (4.10
dondeF es el &ctor de correccidpara ebullicibn convectiva

El factor de correccidpara ebullicié convectiva F) es calculado a través de la ecuacion
presentada por BenngttChen[79], aquipropusierorel uso del multiplicador de dos fases
de Chisholm ). Margatet al [80] mejoraron esta correlaciéon y proponen el factor de

correccion convectiva (F) como se muestra en la ecuacitl).(4

O n 8 (4.11)
En los resultados experimentales presentadosTaboas et al[78] se observaron
diferentes tendencias en el coeficiente de ebullickama flujos de masa dé = 100
kg/s. m? y superiores, hubo una transicion de ebullicion nucleadalhogin convectiva,
mientras que para flujos de masa ef@re 50 y 70kg/s n?, se determin6 solamente
ebullicibn en modonucleada. Este ajuste tuvo un error cuadratico medio entre datos

experimentales galculados por la correlacion de 8%.

En el presete trabajo, se ha realizado un ajuste de pardmetros en base a las correlaciones
propuestas por Taboas ef#)] y Donowski y Kandlikaf75]. Los resultadosbtenidos
muestran que segun elterio expuesto efiaboas et dI78] y Donowski y Kandlikaf75],

todos los casos del presente trabajo se encuentran en modo de ebullicibn nueleada. L
velocidad del vapor es menor que lemida por la ecuaciod.Q), el orden denagnitud

en losvaloresde velocidad superficial de vapealculadapara este estudio se siten el
intervaloentre 4 y48x102 m/s Por otro lado, se cumple que el nimero de ebullidah (

aumenta si la relaa5Q / h. también lo hace.

Considerando que el trabajo de Taboas e{78] fue basado erta investigacion de
Donowski y Kandlikaf75], se ha decidido considerar este ultimo come ssiucién mas

generalpara la correlacion de los datos experimentales del coeficiente de transferencia de
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calor de la solucion Cflacetona. La ecuacion (4. Lthuestra la correlacion ajustada para

los datos del coeficiente de transferencia de calor dddaién CQ/acetona.

Q e o £8 PpRaT YO £ p N 8 zQ (4.12
dondeCo esel nimero de conveccifin esla densidad en cada fase lgim?, Bo es el
nimeo de ebullicion,n es el ftulo de vapormedioy "Q es el oeficiente de

transfeencia de calor en fase liquida.

Para el ajuste de los coeficientes de la correlacion propuesta se hadaiix ensayos
experimentales del proceso de desorcion de la mezelacsina. Este ajuste ha mostrado

una desviacion media de 13.3% y una maxima de 35.9% entre los datos experimentales y
calculados por la correlacion del coeficiente de transferenciealde de la mezcla
COo/Acetona. Se ha obtenido que la correlacion genera una desviacién media superior al

20% solamente en un 12% del total de casos experimentales.

4.4.2 Comparacion de las predicciones de la correlacion propuesta con los datos
experimentades

Serealizé una comparacion de los valores experimentales con los determinados por la
correlacion propuesta para la determinacion del coeficiente de transferencia de calor de la

solucion CQ/acetona.

La figura 4.13 muestra los valores experimentaé¢soeficiente de transferencia de calor
de la solucion y las predicciones de la correlacion empirica propuesta, en funcion del titulo
de vapor medio en el intercambiador para una fraccion masica dge@)22%, b) 25%,

C) 28% y d) 31% en la mezcla @&etona, respectivamente.

En latabla 4.5 se presenta un resumen de la desviacion maxima, media y dgnliana
comparacion de datos experimentales y deterromadr la correlacion propuesta. Estos
resultados se presentan para el intervalo de fraccioncan@s CQ en la mezcla
COy/acetona estudiado (22 81%) Se muestra tambiémrl valor en kW/ntK

correspondienta cada una de las desviaciones.
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Figura 4.13 Comparaciéon de valores experimentalag { calculados por medio de
correlacion’@ ) del coeficiente de transferencia de calor de la soluciG#faC&ona a

una fraccion masica de Gén acetona de) 22%; b) 25%, c) 28%, d) 31%

Los valores de desviacibn maxima, media y minima entre valores experimentales y

determinados pda correlacion empirica para$e presentan en la tabla 4.5.
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Tabla 45 Desviaciones determinadas entre datqserimentales y por correlacion del
coeficiente de transferencia de calor de la mezclada€&ona.

Fraccion

mésica de C® | Desviacion Desviacion Desviacion

en la mezcla minima Valorzen media Valorzen maxima Valorzen

CO2kcetona (%) (KW/m?K) (%) (KW/m?K) (%) (KW/m?K)
(%0)
22 0.2 0.01 7.5 0.025 20.5 0.047
25 0.2 0.01 18.5 0.045 35.9 0.124
28 0.3 0.02 13.1 0.034 12.8 0.046
31 0.07 0.001 15.1 0.035 20.1 0.055

La tabla 4.5 muestra quse obtiene un mejor ajuste entre los datos experimentales y
calculados por la correlacion propuesta ea fuaccion masica entre 28 y®1La mayor
desviacion media entra datos experimentales y calculados sartida fraccion masica

de CQ enla mezcla CQacetona es de 26 este valor es 045 kW/m?K que corresponde

a un 35.9%.

A continuacién, la figura 4.14 presenta el conjunto de datos agrupa@sméuncioén de

‘Q . Esta figuramuestra una tendencia lineal entre los valores del coeficiente de
transferencia de calor de la solucién £ZBetona experimentales y obtenidos por la
correlaciobn empirica propuesta. El intervalo de valomeslecual se encuentra esta
comparacion dedesta entre 0.20 y 0.45 kWK Los valores dedmas altos calculados
corresponden a una concentracién en fraccion masica ded€Q8% en la mezcla
COy/acetona. De forma global, se ha obtenido el valor deédsgaciones media, maxima

y minima para todo el conjunto de datos experimentales y calculados por la correlacion.
Estos valores de desviacion son: 0.036, 0.124 y 0.01 kKwe caresponden a un 13.1,

35.9 y 01%, respectivamente.
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Coef. de transferencia de calor de la solucién
experimental [kW/m?K]

® Fraccion misica CO2 =22 %
® Fraccion masica CO2 =28 %

Figura 4.14 Conjuntode valoreexperimentales de y determinadogor correlacion
('Q ) del coeficiente de transferencia de calor de la mezcl#aC&ona
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4.5 DISENO TERMICO DE UN DESORBEDORCON INTERCAMBIADORES

DE CALOR DE PLACAS

En este apartado se preseldametodologia utilizada en el disefio de un desorbedor
funcionando con la mezcla G@Acetona como fluido de trabajo para una bomba de calor
de compresion/resorcion de 10 kW de potencia nominal en resorbedor.

La carga térmica requerida en el desorbeddn fhasico de solucion, flujo masico externo

de agua de calentamiento, temperaturas a la entrada y salida en ambas corrientes del
desorbedor han sido determinados a partir de la simulacién termodindmica del ciclo de
bomba de calor presentada en el capieulBara el disefio del desorbederllevda cabo

un proceso de caltu iterativo en donde se evaluar@arametros especificos de la
configuracion de flujo y de los procesos de trasferencia de calor y masa, asi como
caracteristicas geométricas del intercembr de calor usado. A continuacion, se presenta

la metodologia utilizada para la determinacién del coeficiente de transferencia de calor del
agua de calentamiento, coeficiente de transferencia de calor global y de la solucién, area
requerida para la caagtérmica requerida, pérdida de carga en el componente y
especificaciones del intercambiador.

4.5.1 Condiciones de operacion y metodologia para el disefio de un desorbedor
utilizando la mezcla CQ/acetona como fluido de trabajo y un intercambiador de calor
de placas

El primer paso para el disefio del desorbedor es determinar las condiciones de operacion
del componente del equipo que integrard el ciclo de bomba de calor de
compresion/resorcion. Se ha partido de un valor de potencia nominal en el absonaedor pa
un ciclo una bomba de calor de compresién/resorcién para determinar las condiciones de
operacion del desorbedor usando un intercambiador de calor de placas. Las condiciones de
operacion fijadas para el disefio del desorbedor en la simulacion del ciotontb@ de

calor se enuncian a continuacion.

- Temperatura de la solucion a la salida del desorb&dpr 40C.

- Salto de temperatura entre fuente y sumidero del ciclo de bomba de calor.
Ty - Tra) = 30C.

- Presion altalel ciclo de bomba de cald?ata = 30 bar.

Nota: Los sub indices corresponden a la disposiciérsdeeena mostrado en la figura 2.4
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Antes de realizar el disefio del componente debe verificarse que la pledidagaes
aceptablgara la presion de trabajo del componemtecalculo dda pérdida de carga para

el desorbedor se basa en el procedimiento explicad@levas et al.78]. En este trabajo

se explica queal caida de presion total en el intercambiador de calor de ptacas es

la suma de la caida de presion por friccidn, la caida de presion estatitatura de
elevacionpd , la caida de presion deomentdaceleracionad y la caida de presion

en los puertos del intercambiad®d . La relacién que muestra la caida de presion se

expresa e la ecuacion (4.13

30 30 30 30 30 (4.13
La caida de presion por fricci@D se calcula con un factor de friccion desdases
('Q ), segun la ecuacion (4 1&ste factor de friccidn se correlaciona en términos de un
nimero de Reynolds equivalente apree indica en la ecuacion (4)15iendod

obtenido por la ecuaciéon (4)16

30 0 8&— - (4.19
2 A Z (4.19
a az p N I (4.19

Han et al[81] (2003) utilizaron este éoque incluyendo los parametros geométricos de un
intercambiador de calor de placas como lo hiciefaboas et al[78]. La correlacion
utilizada para la determinacién del factor de fricc@n , se expresan en el orden que se

presenta en las ecuacas{4.17) a (4.18

Q G z2 A (4.17)
) 8 8
a PXPpW— - 1 (4.18
38 38
a Pp® pI — - 1 (4.19
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donde:"Q  es el factor de friccion ddos fasesd es el caudal masico de solucién en
kg/mP.s, & es el audal masico equilente enkg/n?.s, 2 A es el mimero de
Reynolds equivalente es el ftulo de vapormedio entre entrada y salida del
intercambiadar 0 es la bngitud caacteristica del intercambiador emetros,’O es el
didmetrohidraulico del intercambiador enetros,” es la @nsidad d la solucién en fase
liquida enkg/m?®,” es la @nsidadde la solucion en fase vapor kg/m®,1 esel argulo

de placalel intercambiador R es el @so de cougacion en el intercambiador en metros.

Las caidas de presion de mome(sd y estatica 0 ) se estimaron mediante el
modelo homogéneo para flujo de dos fasegun las ecu@ones (4.20 y (4.21),

respectivamente.
30 a z — — zNQ (4.20

30 e oz (4.2)

donde: "Qes la onstante gravitacional ” es la @nsidad media de dos fases entre la

entrada y la saliddel intercambiador ekg/m?

La densidad media de dos fases esutatia segun la ecuacion (4)22

” (4.22

La caida de presion en los puertos de entrada y s&lidatercambiador®0 ) se calcula

a patir de la ecuacion (4.33

30 p®Z — (4.23

El objetivo del disefio térmicdel desorbedor es determinar el tamafio necesario del
componente para responder funcionalmente a la demanda del calor requerido para la
aplicacion. Para la determinacion del area requerida es necesario la utilizacion de las
ecuaciones de transferencia @oc que relacionan el cambio de temperatura de ambas
corrientes en el intercambiador de calor y sus propiedades termodindmicas. Estos

pardmetros se relacionan comaragestra en las ecuaciones (4.24) y (1.25

0 Y zd 2'0"YD O (4.24)
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0"YD 0 (4.29

donde:0  es la carga térmica en el desorbedokdh “Y es el oefidente gbbal de
transferencia de calor edéW/m?.K, 0 . es el &a de transferencia de calem el
intercambiador de calor en?, DTML es la dferencia de tempatura media logaritmica

“Y eslaemperatura de imgso de agud smtercambiador enC,"Y  es la émperatura
de salda de agua del intercambiador €1  es la emperatura de ingreste solucion
al intercambiador er} Y es la émperatura de salidke solucion dl intercamimdor en

°C.

El coeficiente global de transferencia de calor es calculado a partir del coeficiente de
transferencia de calor de la solucién £zOetonalfs), el coeficiente de transferencia de
calor del lado aguay) y especificaciones geométricas deémambiador de calor usado.

En el presente trabajo el coeficiente de transferencia de calor de la solugiane@iDa

(hs) es determinado por medio de la correlacion empirica propuesta en este capitulo. La
relacion para determinar el coeficiente globaltdinsferencia de calge expresa en la
ecuacion (4.26

~
v

Y — (4.26

donde:"Y es el oeficiente gbbal de transferencia de calodef/m?.K, Q es el oeficiente
de trarsferencia de calor de solucion lew/m?.K, 'Q es el oeficiente de transferencia de
calor de agua de calentamiento &V/m2.K, e es el spesr de placa del intercambiador

enmetros y[ es la onductividadtérmica deplaca del intercambiador &k/m.K

Por otro lado, es necesario el calculo del area requerida para la tacisfete masa de
solucion. La comparacion de esta area con el area obtenida a partir de la carga térmica
permite determinar un area que satisfaga los requisitos de la transferencia de calor y masa.
La formula para la determinacion del area de transferateimasase enuncia en la

ecuacion (4.2¢

a — (4.27)

dondetr  es el flujo mésico de desorcion leg's & es el flujo mésico de solucion en
kg/s 1 es el ttulo de vaporal ingresadel intercambiador] es el ftulo de vapor la
salida del intercambiadgro es el éea de transferencia de massg,
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A partir de este punto se inicia un célculo siguiendo un proceso iterativo vigilando que los
valores del coeficiente de transferencia de calor de la solucion y del agua de calentamiento
se encuentren dentro de los rangos de operacién definidos para la operacion del ciclo de
bomba de calor. Es decir, se debe asegurar que los valores de los nieriReynalds,

Prantdl y Nusselt de la solucion en proceso de ebullicion y del agua de calentamiento se
encuentren dentro de los intervalos de validez de las correlaciones empleadas para su
determinacion. Por ultimo, se calcula el nUmero de canales de solcaitales de agua de
calentamiento y nimero de placas que ha de tener el intercambiador de calor disefiado.
Estos calculos senuncian en las ecuaciones (4.28(430). El area maximad( ) se

toma del mayor valor de la comparaciénde vy 0 y el area del canab( )

corresponde al valor del intercambiador usado en este estudio.

0 e (4.28
0 0 P (4.29
0 ¢z 0 (4.30

donde: Amax €s el &ea m&ima de transferencia de calor B, Acanai€s el &ea de la
superfice por canal del intercambiador B}, 0  es el imero de canales de solucion
0 es el mimero decanales del agua de calentamientdr es el imero de placas del

intercambiador

4.5.2 Resultados del disefio térmico del desorbedor usando un intercambiador de
calor de placas

La tabla 4.6resentdos resultados del célculo de la pérdida total de cégga ), se
toma en cuenta las pérdidas por fricciém (|, la caida de presion estatioaaltura de
elevacion 30 , la caida de presién dromentoo aceleracior(z0 y la caida de
presionen los puertos del intercambiada0

Tabla 4.6 Pérdida de carga calculada para el disefio térmico del desorbedor usando un
intercambiador de calor de placas

Pardmetro Valor
Pérdida de carga por friccion (basy) 0.638
Pérdida de carga estatica (ba), 9x10°3

Pérdida de carga de momento (bab), 6.555x10°
Pérdida de carga entre puertos (ba), 6.296x10°
Pérdida total de carga (bas)) 0.647
Factor de friccion (bar)Q 2.836
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Se muestra que los valore®gs altos de pérdida de carga corresponden a la pérdida por
friccibn y carga estatica, las pérdidas de carga por momento y por la longitud entre puertos,
son valores que pueden considerarse despreciables. La presion de trabajo del desorbedor
disefiado comsponde a 11.2 bar, como se puede ver en la tabla 4.4 la pérdida total de carga
en el componente corresponde a un valor de 0.647 bar. Este valor representa una pérdida

de presion de 6.2%, lo que se considera aceptable para el disefio.

Se han obtenido logquerimientos de disefio térmico del desorbedor para una potencia
nominal en el resorbedor de 10 kW para el ciclo de bomba de calor por
compresidn/resorcidnstos se muestran en la tabla. 4.7

Tabla 4.7 Requerimientopara el disefio del desorbedor usando
intercambiadode calor de placas

Parametro Valor
Flujo masico de solucién (kg/s) 0.379
Flujo de agua de calentamiento (kg/s) 0.151

Carga térmica nominal del resorbedor (kW) | 10.00
Carga térmica requerida en el desorbedor (f 3.15
COP del ciclo ddbomba de calor) 1.46

Los valores de los coeficientes de trasferencia de calor y los nimeros adimensionales (Re,
Pr, y Nu) correspondientes utilizados en el disefio térmico del desorbedor se presentan en
latabla 4.8

Tabla 4.8 Parametros termodinamieara el disefio del desorbedor
usando intercambiadores de calor de placas

Parametro Valor
Coeficiente de transferencia de calor de la solucion (IKW)mhs 1.110
Coeficiente de transferencia de agua de calentamiento &i/rh, 3.207
Coeficiente tpbal de transferencia de calor de la solucion (K¥\Kn Ug 0.808
Numero de Reynolds del agua de calentamieito ( 320.738
Numero de Prandlt del agua de calentamiefto ( 4.062
Numero de Nusselt del agua de calentamiefto ( 20.139
Fraccién méasica deO2 disuelto en acetona (%) 23

Como se muestra en la tabla €Bcoeficiente de transferencia de calor del agua de
calentamientoh) es 3 veces mayor que para el lado soludigngsto indica qu&s tiene

una mayor influencia en el proceso de desorde la mezcla C&acetona por el lado del
agua de calentamiento del intercambiador que por el de la soltieiiendo en cuenta el
intervalo de validez de la correlacion de Kumar (1984), se considerd un valor maximo
del nimero de Reynolds de 400. Para el lado de la solucgglesiond un nimero de

Reynolds de 500, que es un valor promedio en el cual se efectuaron los ensayos
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experimentales en este trabajo. La fraccion masica dee€@ mezcla Céacetona a la
cual se realiza el disefio del desorbedor se encuentra denintededlo de los ensayos

experimentales realizados.

Se ha seguido la metodologia propuesta anteriormente para determinar el area requerida
para satisfacer la carga térmica definida en el desorbedor. Es importante remarcar que se
ha tomado el valor méstalentre el &rea calculada en base a la trasferencia de calor y el
area calculada en base a la trasfei@®@de masa. Los resultados de anéajero de canales

de solucion y del agua de calentamiento, asi como el numero de placas del intercambiador
de @lorse muestran en la tabla 4.9

Tabla 4.9 Resultados geométricos requeridos para el disefio del desorbedor usando un
intercambiador de calor de placas

Pardmetro Valor
Area transferencia de calor YNAyanst 1.015
Area de transferencia de mas&)(Mmasa 0.909
Numero de canales para la solucién ( 11
Numero de canales para el agua de calentamiénto ( 12
Numero de placas del intercambiador de calor de placas ( 24

El area de transferencia de calor necesaria se determiné a partir de la ecuacién de
transferencia de calor que involucra el coeficiente global de transferencia de calor. Este
coeficiente fue calculado a partir del coeficiente de transferencia de calor de la solucién,
del agua de calentamiento y las caracteristicas geométricas delnnitiexadbar usado
(Ecuacion 4.30). Para alcanzar una potencia nominal de 10 kW en el resorbedor y una carga
térmica correspondiente de 3.15 kW en el desorbedor, el desorbedor deberia estar
constituido por 24 placas. Dando lugar a 11 canales en el lado démrsgid® canales en

el lado del agua de calentamiento. Se estima una baja velocidad del flujo de solucién en los
caudales (0.035 m/s), que se encuentra en el mismo orden de magnitud de la calculada para
el lado de agua de calentamiento (0.050 m/s). Lavedgeidad reduce la probabilidad de
turbulencia, lo que guarda relacion cos lmimeros de Reynolds calculadBsanit et

al[82] concluyerm que para intercambiadores de calor de plesasimeros de Reynolds

de menos de 1200 deimn la condicion de flujo laminar, por otro lado, mimeros d
Reynolds por encima de 2000 tandlicion se describe como flujo turbulerm el presente
trabajose decidio trabajar con caudales masicos de solucion y agua de calentamiento en el
orden de 0.005 kg/s, con un Reynolds de hasta 500 en ambas corrientes para lograr un flujo

continuo y constante en los canales del intercambiador de calor de placas.
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4.6 CONCLUSIONES

Para la realizacion de los ensayos experimentales del proceso de desorcidén de la mezcla
CQOy/acetona en un intercambiador de calor de placas se definieron 5 variables
independientes y sus intervalos de variacion, estas son: presion de op&agignentre

10 y 18 bar, a una fraccion masica de:QXko2) disuelto en acetona entre 22 y 31%,
temperatura de entrada en el agua de calentamiB@d(de 40 a 6@, y unadiferencia

de temperaturamedia logaritmicdDTML) entre 5 y 28C. Los pararetros estudiados para
caracterizar la transferencia de calor y masa en el intercambiador son: coeficiente de
transferencia de calor de la mezdig,(flujo masico de desorcidia L), titulo de vapor

medio en el desorbedayedig, Y flujo de caloren el intercambiadog(d.

El coeficiente de transferencia de calor de la soluciésidgéétona se obtuvo en el intervalo
de 0.10 a 0.52 kW/fK. Los valores mas altasalculados déis se obtienencon una
temperaturaen el agua de calentamte a la entnda del desorbedadte 40°C. Una
diferencia de temperatunmedia logaritmica (DTML)entre 5 y12°C favorece a la
transfeencia de calor en la solucion, si esta difereagmentantonce$sdisminuye No

se obtuvieron resultados c@TML mayora 20°C, debido a limitaciones técnicas del
equipo experimentakl aumentale la presiomiesde 10 a 18 barfluye un crecimiento de
hs hasta un valoméaximq definido por cada fraccion masica de £€n la mezcla
COy/acetong22 a 31%) una vez qués alcanza un valomaximo,decrece a una presion

mas alta

El titulo de vapor medio de la solucién calculado en el canal central del intercambiador de
calor (gmediq tiene su principal influencia en la presion de ensalgotemperatura de agua

de calentamiento a la entleadel desorbedo®i la mayor presion de ensagtomenta en un
intervalo de 10 a 18 bar, la solucion puede entrdasmde saturacion y subenfriamiento.

El valor mas alto del titulo de vapmediocalculado eml intercambiador de cales 0.162
Omedio@umentasi la concentracion en fraccion masica dex@Buelto en acetortambién

lo hacedesde 22 a 34. Un valor alto de la temperatura en el agua de calentamadato
entrada del desorbedor (€)% una diferencia de temperatsnamedia logaritmicante 5

y 12°C, generan un titulo de vapor medio en el desorbentoe 10 y 15%.

El flujo de calor de soluciofg seincrementasi la fraccion masicale CQ en la mezcla

COy/acetongambién lo hacelesde 22 a 31%| intervalo del flujo de calor calculacen
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las condiciones de operacion en las que se realizo las experiencias es 1.5 a 5. EKW/m
flujo de calor en el intercambiador de cablurmenta en una tasa de hadddo5sila
diferencia de temperatwaedia logaritmica (DTMLpaumenta de 5 a02C. El valor del
flujo de calor se ve reduin si a una presion de ensamnstanteTrente@umenta de 40 a
60<C. El aumentale la presidmle ensayo (10 a 18 banfluye sobreel flujo de calor en el
intercambiador de calor de placgstaumenta hasta un valoraximo definido por cada
fraccion méasica de Gn la mezcla C@acetona, una vez alcanzado este valor maximo,

g dalesciende a presiones mas altas.

El analisis delflujo masico de desorciéorii( ) es importantgarael disefio térmico de
un desorbedor usando un intercambiador de calor de piedm mostrado que el flujo
masico de desorcioid( ) incrementau valor cuando anaconstantgresion de ensayo
aumenta la temperata del agua de @itamiento a la entrada dielsorbedqrde 40 a 60°C.
Unapresion de ensayascendente de 10 a 18 bar, influye en un crecimiento de hasta
un valor maximo definido pda fraccion masica de G@isuelto en agtona (21a 31%kl

intervalodel flujo masico de desdém calculado es 0.002 a 0.0R&/snt.

A partir del estudio paramétrico de los datos experimentales presentado en este capitulo se
recomiendan las siguientes condiciones de operacién para el desorbedor de urdebomba

calor de compresion/resorcion con la mezcla/@¢etona:

- Fraccion masica deéO; en la mezcl& Oy/acetona X coz: 22-25%.
- Diferencia de temperaturas media logaritmi@aML entre5 y 12°C.
- Temperaturas de la fuente de cal@renteentre40 y 50°C

- Presion de operacion baja0i 14 bar

Los resultados obtenidos de los pardmetros de transferencia de calor para la solucién
COy/Acetonatienenunorden de magnituithferior alreportadgara las mezcldsHs/H20,
NH3/LINO3s y NH3/(LINO3+H20). La comparacion & valores en las propiedades
termodinamicas de diferentes mezclasdasaen ciclos de refrigeracion permite concluir
guela viscosidad dinamica gonductividad térmica influye directamente sofirproceso

de desorcion generado en el canal central detcentebiador de calor de plac&s valor

bajo deconductividad térmican el CQ (0.075W/m. K) limita la transferencia de calor
durante el proceso de desorcida la mezcla C&acetonaUna viscosidadaja (0.21

mPa.$ calculadaen la mezcla C@acetonandica unamejoraenla transferencia de calor
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comparado con otras mezclas. calor latentedd dioxido de carbon¢288.8kJ. kg™) en
comparacioeon el de moniacopuro(1074kJ. kgh), explicala necesidad de ardiferencia
de temperaturas media logarica (DTML) entre 5 y 12°(ara la generacion dptoceso
de desorcion de la soluci@y/acetona en un intercambiador de placas.

Se ha revisado fuentes de literatura abierta que proponen correlaciones empiricas para el
célculo del coeficiente de transfacia de calor en modo de ebullicibn nucleada y
convectiva para distintas mezclas y fluidos puros. Los criterios aplicados para clasificar el
modo de ebullicion en los cuales se obtuvieron resultados experimentales del presente
trabajo fueron tomados déelratura disponible. Se ha concluido que los resultados
experimentales del presente trabajo referentes a la transferencia de calor, corresponden a
ebulliciébn nucleadaSe ha desarrollado una correlacidbn empirica para la prediccion del
coeficiente de trafsrencia de calor en el proceso de desorcion de la mezelace@na

en intercambiadores de calor de placas. Las desviaciones media, maxima y minima entre
los datos experimentales del coeficiente de trasferencia de calor de la mezcla y las
predicciones d& correlacion so del orden de 15.1%, 35.9 19, respectivamente.

Se ha realizado el disefio térmico de un desorbedor usando un intercambiador de calor de
placas. Los parametros y condiciones de operacion utilizados en el disefio fueron obtenidos
a partr de la simulacion termodinamica del ciclo de bomba de calor por
compresion/resorcion usando la mezclaf@€etona y las caracteristicas geométricas del
intercambiador de calor en el cual se realizaron los ensayos experimentales. Se seleccioné
una potencianominal del resorbedor de la bomba de calor de 10 kW, una temperatura en

la fuente de calor de 40°C, y un salto de temperatura con sumidero de calor de 30°C. La
carga térmica del desorbedor en estas condiciones es de 3.15 kW. Se ha determinado que
para um potencia nominal de 10 kW en el absorbedor del ciclo de bomba de calor por
compresién/resorcién usando la mezclaf@€etona, es necesaria un area de transferencia

de calor minima de 1.01 ven el desorbedor, ademas se ha determinado que un
intercambiadode calor de placas que opere como desorbedor deba estar formado por 11
canales internos para la solucion, 12 para el agua de calentamiento, y 24 placas en total. Se
determind una pérdida de carga en el desorbedor de 0.638 bar, que representa un valor
factible para el disefio de este componente.
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5.1 CONCLUSIONES GENERALES

A continuacion se presentan lasorclusiones generales de estais doctoral Se la
separado este capitulo en cuabloques que resumen los aportes principales de la

investigacion.
5.1 Determinacion de propiedades termodinamicas de la mezefaggé®na

De la revision bibliografica de demanda de calor industrial en Europa se ha determinado
gue existenniveles térmicos en donde la tecnologia de bomba de calor puede ser
implementada, de manera especifica para las industrias alimenticia, papelera, y tabacalera
con temperaturas requeaglde hasta 150°C.

De la revision de trabajos de ciclos de bomba de calor para refrigeracion y calefaccion, se
ha identificado como una opcién toxica, contaminante y limitldaso de mezclas de
amoniaco como fluido de trabafée ha identificado al C&@omo un potencial refrigerante
sustituto por sus caracteristicas de no toxicidad y disponibilidad comercial. El use de CO
como refrigerante representa desafios para la tecnologia de bomba de calor, principalmente
el desarrollo de componentesn materiale que soporten altos niveles de presion (>50
bar).

Se propone commezcla de trabajal diéxido de carbono (Cdisuelto en acetonen
base a la disponibilidad de datos experimentales de equilibrio de la mezcla en un intervalo
de temperatura atractivo n@a su uso en un ciclo de bomba de -calor por

compresién/resorcion

La combinacion de la ecuacion de estado de fRafgnson (PR) junto con el pardmetro
de interaccién binaria obtenido a partir de los datos experimentales encontrados en la
literatura es ademda para la determinacion de las propiedades termodinamicas de la

mezcla CQacetona.

Se ha realizado usjustede minimos cuadrados entre ketos experimentalesbtenidos

en la bibliografia de la fraccion molar de £€éh fase liquida y fase vapor derhezcla
COy/acetonay se hardeterminado loparametros de interaccion binaria de la mezcla para
cada temperatura y paraahgoentre 15y 12@@. A partir de los parametros de interaccion

binaria se ha determinado el coeficiente de fugacidad de cag®rente de la mezcla 'y
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en base a esto se ha determinado valor del factpixKDe este ajuste se ha determinado
unadesviacion maximantredatos expementales y calculadgsor la ecuacion de Peng
Robinsonde6.21%, 8.70y 4.28%,para urnintervalode tenperaturade 15 240,40 a 60 y
60 a 120C, respectivamente.

De la determinacion de propiedades de equilibrio ligumjmor, € ha obtenido eliagrama
depresion de vapoy PTXYde lamezcla CQacetonan un intervalo de temperatura entre

15y 120°Cpresion entre 12 y 120 bar y fraccion molar de@@re Oy 1.

De ecuaciones para la determinacion de propiedades termodinamicas y la ecuacion de
estado de Perngobinson, se hdeterminadda densidadentalpia y entropia en su fase
liquida y fase vapopara la mezcla C#acetonaPara el caso de la determinacion de la
densidad en la fase liquida de la mezcla se ha utilizado la correccion de volumen de
Peneloux et al[60]. De la comparacion entre valores experimentales y calculados se ha
determinado undesviacion méima para ladensidad de la mezatmn fase liquida y vapor

de2.45% y 4.1%, respectivamentg un 5.35% para lentalpia de exceso de la mezcla.
5.2  Simulacion termodindmica del ciclo de bomba de calor por compresién/resorcién

Del balancade masa y emgiay una serie deipotesisde losestados del fluido a la salida

y entrada de ko componentesiel ciclo se ha realizado la simulacipara el estudio
termodindmico del ciclo de bomba de calor por compresion /resorcién usando la mezcla
COy/acetona.

Del diagrama de presiéon de vapor y de las propiedades determinadas de la mezcla
COy/acetona se han definidonco variables independientes para la simulacion del ciclo
termodindmico de bomba de calor por compresion/resoré&étas variables y sus
intervalos @& operacion sonpresion alta del ciclo entre 30 y 50 bpaliferencia de
composicion entre la concentracion global de €®la mezcla y solucién pobreX) entre

0.10 y 0.20temperatura de la solucion a la salida del desorb@dmmte de calor) entre

30y 70C, temperatura de la solucion a la salida debnesdor (Sumidero) ¢re 50 y

110°C y caudalmasico de vapor entre 0.5 y 1 kg/s.

Del estudio paramétrico del ciclo de bomba de calor por compresion/resorcion con la

mezclaCOy/acetona se concluye gae puede alcanzar una temperatura en el sumidero de
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calor de hasta 100°C con un salto térmico de hasta 40°C, una fraccion masicadde CO
hasta 31% y una presion maxima de alta en el ciclo de 50 bar. A presiones mayores de alta

en el ciclo, la temperatude produccion de calor puede sobrepasarse.

El mejor valor deCOP de 3 determinado en el ciclo de bomba de calor por
compresidn/resorcion se obtiene con una temperatura de produccién de calor de 50°C, un
salto térmico de 20°C, utk de 0.20 y una presioredlta de 30 bar. Se ha determinado un
COPde 1.8 para una temperatura de produccion de calor 100°C, un salto térmico de 30°C,
un Dx de 0.20 y un®aita de 40 bar. Lo que indica que se mantiene valorédQfealtos a
temperaturas altas en el sumidero derc&l promedio de la relacion de presion obtenido
durante la simulacién del ciclo para bomba de calor ed.a.8fluencia del cambio de
caudal masico de vapor en el cidembomba de calor no es determinautiere la eficiencia

del ciclo.

La relaciénde caudas de solucion y de vapalel ciclo(f = Miquidd Mvapor) Muestra valores
mas altos six = 0.10. Elintervalocalculadode f para los casode estudiaealizados se
encuentra entre 2y 7.1. La variable mas influyente sobre la relacion de dasds la
concentracion molar de G@n la mezcla€COy/acetonaEl aumento de temperatura de la
solucion a la salida del desorbedarpresion alta del ciclo y el valor en el caudsico

de vapor no represemtanainfluencia relevante para la variacidaf.

5.3 Estudio experimental del proceso de desorcion en un intercambiador de calor de

placas

Del estudio del modelo termodinamico del ciclo de bomba de calor por
compresion/resorcion y de las caracteristicas geométricas y limitantes de un iritefoamb

de calor de placas a ser usado como desorbedor, se definieron las condiciones de operacion
para el estudio experimental del proceso de desorcidnadeziddla CQ/acetona.

Se disefid y construyo @wguipo experimentglara caracterizar el proceso desarcion en
la transferencia de calor y mada la mezcla C&acetona en un intercambiador de calor

de placas

Las variablesindependientes y correspondientietervalos de operacion dequipo

experimental son:fraccion masica de GQen la mezcla C&acetona entre 22 y 34,
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presoén de ensayo entre 10 y 18 bagmperatura en la fuente de calor (Fluide
calentamiento: Agua) entreQ4dy 60<C, diferencia de temperaturas media logaritmica
(DTML) entre 5y 20°C, y unacidal masic@romedio desolucion y flidos externos para
calentamiento gnfriamientode 5x10° kg/s, aproxidamente.

De la puesta en marcha d=uipo experimental se definié queensayo experimentak
conformado pordos etapas: i) etapa de estabilizacion de condiciones de ensayo Y ii)
medicion y almacenamiento de datos obtenidos en régimen estacionario. La duracion de
cada etapa fue de 30 minutos en promedio. Los criterios considerados para régimen
estacionario son los siguientesertidumbre maxima daldensidad de la solucion medida

en el sensor de caudal tipo coriales0.5kg/m? e incertidumbre maxima en las medidas de

temperatura deada sensate+ 0.10°C.

Los parametros estudiados experimentalmente son: coeficiente de transferencia de calor de
la solucion Ks), flujo de caloren el componentey(9, flujo masico de desorciomi( )y

titulo de vapor medio en el intercambiadgegio)-

Del estudio experimental del proceso de desordéta mezcla Céacetona se concluye
gue los coeficientes de transferencia de calor obtenidos son del orden de-0cshun

Omediode 0.16, a un@entede 40°C, un&ensayode 12 bar, uDTML entre 5y 12°C y una
Xcoz entre 22 y 25%. Los valores tedisminuyen siTienteaumenta a 50 y 60°@ensayo
hasta 18 bar, uDTML de 20°C y urXcoz hasta de 31%seha determinaal que lasolucion

puedeencontrarse esubenfriamient@ una presiode 18 bar.

El flujo de calor disminuye su valor cuando a una misma presion en el desorbedor aumenta
la temperatura del agua de calentamieletsde 40 a 60°Cna diferencialetemperatuas

media logaritmicdDTML) mayor a 12C, generaun incremento en el flujo de calor hasta

un orden de KW/m?. El rango ddlujo de calordeterminado se encuentra en el intervalo
entre 1.5 y 8 kW/m?.

De los resultados obtenidos del flujo masico deddn se determind queslvariables
mas influyenteson:presion de ensayptemperatura de agua de calentamiento a la entrada
del desorbedoEl rango promedio en el cual se defindigb masico de desorciéra qo)i

para los ensayos realizados en esta tesisfsedentre 0.002 y 0.00Ky/s.
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De la comparacion de los valores determinadoxadficiente de transferencia de calor
(hs) de la mezcla C&acetona ¥lujo de calor ¢ dcon los obtenidos en ditatua para las
mezclafNH3/H>0O y NHs/LINO3, se concluye que estos son de un orden de menor magnitud
debido a la conductividad térmica y el calor latente de vaporizacion del refrigerante.

5.4  Obtencion de una correlacidn empirica para el coeficientewdsférencia de calor

de lucion y disefio de un desorbedor usando intercambiadores de calor de placas.

De larevision bibliograficale correlaciones para determinar el coeficiente de transferencia
de calor de mezclas en intercambiadores de calor despdadza descritdos tipos de

ebullicién nucleada, convectiva y combinada.

De los criterios estudiados para ebullicion nucleada y convectiva propuestos en los trabajos
de Taboas et dI78] y Donowski y Kandlikaf75] se concluyé queok casosle estudio
experimentaldd proceso dalesorcionde la mezcla Cglacetonase encuentran en modo

de ebullicién nucleada.

De los resultados obtenidos liede la mezcla C&lacetona se ha ajustado logtoentes

de una correlacién empirica para determinar el coeficiente de transferencia de calor de la
solucién CQ/acetona en un intervalo mas amplio que el estudiado en esta tesis doctoral.
De la comparacién entre datos experimentales y determinadosrpelacion dehs, se
determinduna desviaciominima, nediay maximade0.1,15.1y 35.9%, respectivamente.

Se concluye que son necesarias 24 placas del tipgedleambiador de calor usadomo
desorbedor para lograr una potencia de desorcién de 3.150g&Yando con una
temperatura de la solucion a la salida del desorbedor de 40%:wuda 30 bar y unXco2

de 23%; esto puede producir una potencia de 10 kW en el resorbedor a una temperatura en
sumidero de calor de 70°C en el ciclo de bomba de &dadetermind unpérdida totate

carga en etlesorbedor d@.638bar, querepresenta un 5.6% de pérdigia la presion de

trabajo del componente.
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5.2 PERSPECTIVA DE TRABAJOS FUTUROS

1 Estudiar el ciclo de bomba de calor por compresion/resorcion usamdezcla
COy/acetona con valores en la presion de alta superiores a 50 bar.

1 Estudiar el proceso de desorcion de la mezclgd@@tona en intercambiadores de
caloruna presion de operacion mayor a la maxima ensagfadste trabajo (18 bar).

1 Realizar un estudio tedrieexperimental del proceso de absorcion de,,CO
sustituyendo a la acetona por absorbentes mas adecuados como los liquidos iénicos.

1 Realizar el estudio tedrieexperimental del componente resorbedolapastener
las caracteristicas de transferencia de calor y masa en el ciclo de bomba de calor

por compresion/resorcion.
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ANEXO 1

Especificaciones técnicas del depdsito de solucion colocado en
la instalacion experimental
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e Pk BT

Pl Wil

i, el Al o A

- -

10 1 Muffe / Socket @18x11 S 1.4404/1.4571 DIN EN 10272 mittig Gewinde M10 3.1

9 1 Atzfolie mit CE0036 / Etched foil with CE0036 | 140x116

8 1 Schilderbriicke / Name plate holder 237x132x2 SA-240 316L 15000-0300-04

7 3 AnschweiRnippel / Welding nipples R 38" 1.4571 DIN EN 10226-1 31

[ 1 Muffe kurz / Socket short Rp 14" 1.4571 DIN EN 10226-1 31

E] 3 |Muffe kurz/ Socket short Rp_112" 1.4571 DIN EN 10226-1 31

4 1 Spirale-komplett / Spiral complete 38 3445 010-200 3.1-w2

3 1 Ki6pperboden / Torispherical head @273x5_h1=19.4 Min. wall thickness = 3,7mm |BI 1.4404 DIN 28011/ DIN EN 10028-7 3.1-W2

2 1 Mantel / Jacket @273x5_h=372 _gestreckte Ldnge=642 Bl 1.4404 DIN EN 10028-7 38 3445 010-300 3.1-W2

1 1 Kldpperboden / Torispherical head @273x5 h1=194 Min. wall thickness = 3,7mm |BI 1.4404 DIN 28011/ DIN EN 10028-7 3.1-w2
Poslliem | Anz/Qty Bezeichnung/Description Abmessungen/Dimension Mat.Spez. Material Norm/Spezification Zeichng/Draw/Art Certif

Figura A.1 Esquema y dimensiones del depdsito de solucién
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ANEXO 2

Obtencion de caudal maximo y minimo de solucién
COz2/acetona para el canal central del intercambiador usado
como desorbedor
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Tabla A.1 Casos de estudio para la determinacion de caudal maximo y minimo de la
solucion CQ/acetona para el canal central del intercambiador usado como desorbedor

Caso de analisis en ciclo de bomba de calor: Temp. Salida desorbedor 30 (°C), Temp. Salida resorbedor : 50 (°C)
Caudal Caudal

Fraccion Temperatura [Temperatura| Caldad |Densidad|Densidad Densidad . .
o > . . Caudal Caudal masico masico
masica | Presion entrada salida salida del| fase fase mezcla P s P .
- P volumétrico | volumétrico |minimo de|maximo de
CO2en| (bar) desorbedor | desorbedor | desorber | liquida vapor | bifasica | L i i
la mezcl ) cC) @ (ka/) (ka/) (kaf) minimo (I/s){méximo (I/s)| solucién | solucion
d Y Y ¢ (kgls) | (kgis)
0,20 8,14 15,45 30,00 0,10 0,792 0,015 0,130 0,010 0,034 0,001 0,004
0,30 14,48 18,96 30,00 0,10 0,802 0,030 0,222 0,010 0,034 0,002 0,008
0,40 17,38 15,60 30,00 0,20 0,815 0,034 0,146 0,010 0,034 0,001 0,005
0,40 11,09 5,12 30,00 0,30 0,815 0,021 0,066 0,010 0,034 0,001 0,002
0,50 16,97 9,88 30,00 0,30 0,829 0,040 0,120 0,010 0,034 0,001 0,004

Caso de analisis en ciclo de bomba de calor: Temp. Salida desorbedor 30 (°C), Temp. Salida resorbedor : 60 (°C)
Caudal Caudal

Fraccién Temperatura [Temperatura| Calidad |Densidad|Densidad Densidad . .
o > . : Caudal Caudal masico masico
masica | Presion entrada salida salida del| fase fase mezcla s s o ‘o
- e volumétrico | volumétrico |minimo de|maximo de
CO2en| (bar) desorbedor | desorbedor | desorber | liquida vapor | bifasica | - L " o
la mezcl ) cC) @ (ka/) (ka/) (kal) minimo (I/s){méximo (I/s)| solucién | solucion
q 9 9 9 (kg/s) (kgls)
0,20 8,14 18,85 30,00 0,10 0,792 0,015 0,130 0,010 0,034 0,001 0,004
0,30 14,48 21,70 30,00 0,10 0,802 0,030 0,222 0,010 0,034 0,002 0,008
0,40 17,38 17,53 30,00 0,20 0,815 0,034 0,146 0,010 0,034 0,001 0,005

Caso de analisis en ciclo de bomba de calor: Temp. Salida desorbedor 30 (°C), Temp. Salida resorbedor : 70 (°C)
Caudal Caudal

Fraccién Temperatura [Temperatura| Calidad |Densidad|Densidad Densidad Caudal Caudal masico masico
masica | Presion entrada salida salida del| fase fase mezcla volumétrico | volumétrico |minimo delmaximo del

CO2en| (bar) desorbedor | desorbedor | desorber | liquida vapor | bifasica | L i L
o o minimo (Is)|méximo (I/s)| solucion | solucion

la mezclai (°C) (°C) (a) (kafl) (ka/l) (kg/l) (kgls) (kg/s)

0,30 | 15,28 23,90 30,00 0,10 0,8022 | 0,030 0,222 0,010 0,034 0,002 0,008

Caso de andlisis en ciclo de bomba de calor: Temp. Salida desorbedor 40 (°C), Temp. Salida resorbedor : 60 (°C)
Caudal Caudal

Fraccién Temperatura [Temperatura| Calidad |Densidad|Densidad Densidad . P
‘o 9 . ] Caudal Caudal masico masico
masica | Presion entrada salida salida del| fase fase mezcla P P o ‘o
o s volumétrico | volumétrico | minimo de|maximo de|
CO2 en| (bar) desorbedor | desorbedor | desorber | liquida vapor | bifasica | . " o
la mezcl ) C) @ (ko) (kg (kal) minimo (I/s){ méximo (I's)| solucién | solucion
q 9 9 9 (kg/s) | (kgls)
0,20 9,84 27,09 40,00 0,10 0,783 0,018 0,149 0,010 0,034 0,001 0,005
0,30 17,30 30,04 40,00 0,10 0,795 0,035 0,249 0,010 0,034 0,002 0,010
0,35 13,35 21,56 40,00 0,20 0,802 0,030 0,132 0,010 0,034 0,001 0,004
0,45 15,60 16,50 40,00 0,30 0,817 0,036 0,108 0,010 0,034 0,001 0,004
0,55 18,45 12,94 40,00 0,40 0,833 0,043 0,099 0,010 0,034 0,001 0,003
Caso de analisis en ciclo de bomba de calor: Temp. Salida desorbedor 40 (°C), Temp. Salida resorbedor : 70 (°C)
Fraccién Temperatura| Calidad |Densidad|Densidad Densidad Caudal Caudal
Temperatura Caudal Caudal

salida salida del| fase fase mezcla maésico masico

masica | Presion P P
entrada volumétrico | volumétrico P P
minimo maximo

CO2en| (bar) desorber (°C) desorber | desorber| liquida vapor | bifasica

la mezcl co) @ (gl) | (gf) | (kg |Mnimo (s)maximo (S) e | gls)
0,20 9,84 29,38 40,00 0,10 0,783 0,018 0,149 0,010 0,034 0,001 0,005
0,30 17,30 31,99 40,00 0,10 0,795 0,035 0,249 0,010 0,034 0,002 0,008
0,35 13,35 24,16 40,00 0,20 0,802 0,030 0,132 0,010 0,034 0,001 0,004
0,50 18,72 21,50 40,00 0,30 0,825 0,047 0,139 0,010 0,034 0,001 0,005
Caso de andlisis en ciclo de bomba de calor: Temp. Salida desorbedor 50 (°C), Temp. Salida resorbedor : 70 (°C)
Fraccion Temperatura |Temperatura| Calidad |Densidad|Densidad Densidad Ca/ugal Cquqm
‘o ” . ] Caudal Caudal masico masico
masica | Presion entrada salida salida del| fase fase mezcla P P . ‘o
- s volumétrico | volumétrico | minimo de|maximo de|

CO2 en| (bar) desorbedor | desorbedor | desorber | liquida vapor | bifasica | . " o
la mezcla ) C) @ (kg (kg (kal) minimo (I/s){ méximo (I's)| solucién | solucion
d 9 9 9 (kgs) | (kgis)

0,20 11,77 37,60 50,00 0,10 0,772 0,021 0,169 0,010 0,034 0,002 0,006
0,30 13,94 31,26 50,00 0,20 0,786 0,025 0,112 0,010 0,034 0,001 0,004
0,40 16,48 25,91 50,00 0,30 0,801 0,030 0,092 0,010 0,034 0,001 0,003

Caso de andlisis en ciclo de bomba de calor: Temp. Salida desorbedor 50 (°C), Temp. Salida resorbedor : 80 (°C)
Fraccién Temperatura [Temperatura| Calidad |Densidad|Densidad Densidad Ca,uc_ial Ca,uc_ial
. . " . Caudal Caudal masico masico
masica | Presion entrada salida salida del| fase fase mezcla P P - s
C s volumétrico | volumétrico | minimo de|maximo de|

CO2 en| (bar) desorbedor | desorbedor | desorber | liquida vapor | bifasica | . . i o
la mezcl oc oC Kall Kall Kall minimo (I/s){ méaximo (I/s)| solucién | solucion
(°C) (°C) (a) (ka/h (ka/h (ka/h (kgls) (kg/s)

0,20 11,77 40,01 50,00 0,10 0,772 0,021 0,169 0,010 0,034 0,002 0,006
0,30 13,94 34,17 50,00 0,20 0,786 0,025 0,112 0,010 0,034 0,013 0,004
0,40 16,48 29,21 50,00 0,30 0,801 0,030 0,092 0,010 0,034 0,001 0,003
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Continuacién de la TablaA.1 Casos de estudio para la determinacion de caudal maximo
y minimo de la solucion Cfacetona para el canal central del intercambiador usado como
desorbedor

Caso de analisis en ciclo de bomba de calor: Temp. Salida desorbedor 60 (°C), Temp. Salida resorbedor : 90 (°C)
Caudal Caudal

Fraccién Temperatura |[Temperatura| Calidad |Densidad|Densidad Densidad P .
L - . . Caudal Caudal masico masico
masica | Presion entrada salida salida del| fase fase mezcla P P . ‘o
o s volumétrico | volumétrico |minimo de|maximo de|
CO2 en| (bar) desorbedor | desorbedor | desorber | liquida vapor | bifasica | - . L " o
la mezcla C) ) @ (ko) (ka/) (kg minimo (I/s)|méximo (I/s)| solucién | solucién
q 9 9 9 kals) | (kgls)
0,20 13,93 50,70 60,00 0,10 0,761 0,025 0,191 0,010 0,034 0,002 0,006
0,30 16,65 45,38 60,00 0,20 0,775 0,030 0,129 0,010 0,034 0,001 0,004

Caso de analisis en ciclo de bomba de calor: Temp. Salida desorbedor 70 (°C), Temp. Salida resorbedor : 90 (°C)
Caudal Caudal

Fraccién Temperatura [Temperatura| Calidad |Densidad|Densidad Densidad P .
‘. > . . Caudal Caudal masico masico
masica | Presion entrada salida salida del| fase fase mezcla P P . .
L el volumétrico | volumétrico |minimo de|maximo de|
CO2 en| (bar) desorbedor | desorbedor | desorber | liquida vapor | bifasica | - . L 9 L
la mezcld C) C) @ (ko) (kal) (kg minimo (I/s)| méaximo (I's)| solucién | solucion
a 9 9 9 (kgls) (kg/s)
0,20 16,35 58,86 70,00 0,10 0,748 0,029 0,212 0,010 0,034 0,002 0,007

Caso de andlisis en ciclo de bomba de calor: Temp. Salida desorbedor 70 (°C), Temp. Salida resorbedor : 100 (°C)

Caudal Caudal
Caudal Caudal maésico masico

volumétrico | volumétrico |minimo de|méaximo de|

Fraccion Temperatura [Temperatura| Calidad |Densidad|Densidad Densidad
maésica | Presion entrada salida salida del| fase fase mezcla

CO2en| (bar) desorbedor | desorbedor | desorber | liquida vapor | bifasica minimo (Us)| méximo (Us)| solucién | solucién
la mezclai (°C) (°C) (a) (kg/l (kg/l (kg (kg/s) (ka/s)
0,20 | 16,35 61,45 70,00 0,10 0,748 0,029 0,212 0,010 0,034 0,002 0,007

0,0012 0,0102
MINIMO | MAXIMO
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ANEXO 3

Datos del proceso de desorcion tomades elequipo
experimental
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Tabla A.2 Datos experimentales del proceso de desorcion de la mezglac€Ona

medidos en el equipo experimental

FRACCION MASICA 22% DE CO2 EN LA MEZ CLA CO2/ACETONA

Temperatura en fuente de calor de@0

No. L0 Y ” ) 0 a 4 Y |y b |v Estado | 0 Y
" | bar ‘C kg/m® | kg/kg | bar ka/s ka/s ‘C ‘C bar ‘C - bar ‘C
1 1038 | 2089 | 81830 | 0.22 | 10.00 | 0.0054 | 0.0043 | 3919 | 3156 | 1035 | 20.10 Bifasica 1023 | 3191
2 1233 | 2020 | 81962 | 0.22 | 1200 | 0.0056 | 0.0060 | 3919 | 3329 | 1227 | 1980 Bifasica 1213 | 3504
3 141 | 2051 | 81954 | 0.23 | 14.00 | 0.0058 | 0.0061 | 39.22 | 3189 | 14.08 | 20.10 | Liguido_sub| 1394 | 3373
4 1671 | 2074 | 81824 | 0.22 | 16.00 | 0.0050 | 0.0047 | 3924 | 3277 | 16.86 | 2100 | Liguido_sub| 16.68 | 3421
5 1752 | 1970 | 82139 | 0.23 | 1800 | 0.0058 | 0.0049 | 39.00 | 3280 | 17.39 | 20.00 | Liquido_sub| 17.18 | 34.34
Tenmperatura en fuente de calor d&'6
No 0 Y o 0 a éa Y Y 0 Y Estado | 0 Y
" | bar ‘C kg/m® | kg/kg | bar ka/s ka/s ‘C ‘C bar ‘C - bar ‘C
6 1107 | 2173 | 81720 | 0.23 | 10.00 | 0.0064 | 0.0069 | 4871 | 3770 | 1102 | 2100 Bifasica 10.90 | 39.98
7 1112 | 2151 | 81740 | 0.23 | 10.00 | 0.0064 | 0.0069 | 4869 | 4184 | 1111 | 30.00 Bifasica 10.97 | 4304
8 1201 | 2039 | 81918 | 0.22 | 1200 | 0.0063 | 0.0080 | 4857 | 3929 | 1192 | 20.00 Bifasica 1177 | 41.31
9 1211 | 2193 | 81700 | 0.23 | 1200 | 0.0063 | 0.0070 | 4870 | 4302 | 1210 | 30.00 Bifasica 1195 | 43.00
10 | 1381 | 2095 | 81870 | 0.23 | 14.00 | 0.0064 | 0.0072 | 4869 | 3825 | 1377 | 20.00 | Liquido_sub| 1363 | 4174
11 | 1545 | 2081 | 81948 | 0.23 | 16.00 | 0.0067 | 0.0060 | 4869 | 37.85 | 1558 | 20.00 | Liguido_sub| 1538 | 4205
12 | 1850 | 2085 | 81855 | 0.23 | 1800 | 0.0053 | 0.0072| 4870 | 40.07 | 1862 | 20.00 | Liquido_sub| 1841 | 4317
13 | 1850 | 2053 | 81897 | 0.22 | 1800 | 0.0052 | 0.0072 | 4869 | 4375 | 1860 | 30.00 | Liguido_sub| 1843 | 4439
Tenperatura en fuente de calor d&'6
No 0 Y ) 0 a a Y Y 0 Y Estado 0 Y
" | bar ‘C kg/m® | kg/kg | bar ka/s ka/s ‘C 'C bar ‘C - bar ‘C
14 10.69 | 20.38 | 819.16 0.22 10.00 | 0.0060 | 0.0058 | 57.65 | 51.11 | 10.63 | 30.00 Bifasica 10.51 | 49.10
15 10.46 | 20.84 | 819.19 0.23 10.00 | 0.0057 | 0.0057 | 57.59 | 53.86 | 10.42 | 40.00 Bifasica 10.29 | 51.14
16 12.94 | 19.32 | 821.08 0.22 12.02 | 0.0056 | 0.0055 | 57.53 | 49.69 | 12.92 | 30.00 Bifasica 12.73 | 49.78
17 13.03 | 20.93 | 818.82 0.23 12.00 | 0.0057 | 0.0050 | 57.58 | 54.01 | 13.04 | 40.00 Bifasica 12.92 | 50.75
18 14.55 | 21.04 | 818.83 0.23 14.55 | 0.0054 | 0.0050 | 57.54 | 51.61 | 14.50 | 30.00 Bifasica 14.36 | 49.45
19 14.28 | 20.89 818.9 0.23 14.00 | 0.0055 | 0.0050 | 57.58 | 54.31 | 14.25 | 40.00 Bifasica 14.13 | 50.55
20 16.54 | 21.34 | 818.58 0.23 16.56 | 0.0064 | 0.0050 | 57.57 | 51.36 | 16.50 | 30.00 Bifdsica 16.36 | 49.85
21 16.51 | 20.82 | 819.33 0.23 16.00 | 0.0065 | 0.0050 | 57.57 | 52.72 | 16.40 | 40.00 Bifasica 16.26 | 50.40
22 17.64 | 19.68 | 821.48 0.23 18.00 | 0.0058 | 0.0053 | 57.44 | 50.45 | 17.46 | 30.00 | Liquido_sub | 17.29 | 49.85
FRACCION MASICA 25 % DE CO2 EN LA MEZCLA CO2/ACETONA
Temperatura en fuente de calor d€@0
No 0 Y " [3) 0 & é Y Y 0 Y Estado | 0 Y
" | bar ‘C kg/m® | kg/kg | bar kg/s ka/s ‘C ‘C bar ‘C - bar ‘C
23 | 1251 | 1933 | 82499 | 0.25 | 1200 | 0.0059 | 0.0050 | 39.20 | 37.29 | 1250 | 20.00 Bifasica 1235 | 3227
24 | 1438 | 1883 | 82601 | 0.25 | 14.00 | 0.0056 | 0.0060 | 3932 | 3631 | 1431 | 2000 Bifasica 1414 | 3617
25 | 1596 | 1988 | 82493 | 0.26 | 16.00 | 0.0056 | 0.0050 | 39.26 | 3490 | 1594 | 20.00 | Liquido sub| 1578 | 34.46
26 | 1765 | 1971 | 82546 | 0.26 | 1800 | 0.0058 | 0.0051 | 39.23 | 3429 | 1756 | 20.00 | Liquido_sub| 1742 | 3350
Tenperatura en fuente de calor d&'6
No 0 Y " @ 0 o] a Y Y 0 Y Estado 0 Y
" | bar ‘C kg/m® | kg/kg | bar kg/s kg/s ‘C ‘C bar ‘C - bar ‘C
27 | 1226 | 1844 | 82596 | 0.25 | 1200 | 0.0057 | 0.0065 | 4848 | 4253 | 1220 | 2014 Bifasica 1204 | 4050
28 | 1286 | 1916 | 82462 | 0.25 | 1200 | 0.0057 | 0.0061 | 4853 | 47.33 | 1302 | 3124 Bifasica 1289 | 4205
29 | 1446 | 1990 | 82435 | 0.26 | 14.00 | 0.0056 | 0.0061 | 4852 | 4412 | 1445 | 20.86 Bifasica 1430 | 4118
30 | 1464 | 2029 | 82352 | 0.26 | 14.00 | 0.0051 | 0.0055| 4835 | 4658 | 1463 | 3087 Bifasica 1449 | 4121
31 | 1677 | 1893 | 82618 | 0.26 | 16.00 | 0.0058 | 0.0069 | 4856 | 4455 | 1646 | 20.04 | Liquido sub| 1645 | 4277
32 | 1785 | 1855 | 82638 | 0.25 | 1800 | 0.0053 | 0.0055| 4851 | 4306 | 17.93 | 20.20 | Liquido_sub| 17.77 | 40.73
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Anexos

Temperatura en fuente de calor deG0

No. L2 Y § ) 0 a a Y Y 0 Y Estado 0 Y
" | bar ‘C kg/m® | kg/kg | bar kals kals ‘C ‘C bar ‘C - bar ‘C
33 | 1253 | 195 | 82434 | 0.25 | 1200 | 0.0054 | 0.005 | 57.63 | 488 | 1254 | 208 Bifasica 1239 | 45.07
34 | 1200 | 2083 | 82226 | 0.26 | 1200 | 0.0055| 0.005 | 57.26 | 4827 | 1278 | 3042 Bifasica 1264 | 451
35 | 1250 | 20.79 | 82289 | 0.26 | 1200 | 0.0057 | 0.0051 | 57.7 | 5538 | 1247 | 4018 Bifasica 1233 | 5101
36 | 1426 | 1974 | 82455 | 0.26 | 14.00 | 0.0051 | 0.0052 | 57.66 | 5025 | 1429 | 2095 Bifasica 1412 | 4654
37 | 1410 | 2019 | 82356 | 0.26 | 14.00 | 0.0058 | 0.005 572 | 4915 | 1403 | 3067 Bifasica 1389 | 44.66
38 | 1373 | 2056 | 82315 | 0.26 | 1400 | 0.0057 | 0.0054 | 57.73 | 5491 | 137 | 4001 Bifasica 1357 | 50.59
39 | 1618 | 1962 | 82524 | 0.26 | 16.00 | 0.0053 | 0.0053 | 57.65 | 4953 | 1625 | 20.64 | Liquido_sub| 16.08 | 47.11
40 | 1813 | 1872 | 82525 | 0.25 | 1800 | 0.0053 | 0.0050 | 57.65 | 49.34 | 1817 | 20.85 | Liguido_sub| 17.99 | 47.64
41 | 1844 | 1986 | 82348 | 0.25 | 1800 | 0.0057 | 0.0050 | 57.62 | 5135 | 1840 | 3001 | Liquido _sub| 1824 | 48.93
FRACCION MASICA 28% DE CO2 EN LA MEZCLA CO2/ACETONA
Temperatura en fuente de calor de@0
No. |0 Y " & 0 a é Y |y o Y Estado | 0 Y
" | bar ‘C kg/m? | kg/kg | bar kgls kgls ‘C ‘C bar ‘C - bar ‘C
42 | 1416 | 1896 | 82927 | 0.28 14 0.0057 | 0.005 | 3927 | 3826 | 1412 | 20.68 Bifasica 1398 | 3484
43 | 1682 | 1843 | 83048 | 0.28 16 0.0056 | 0.0057 | 39.31 | 3865 | 1649 | 20.86 | Liquido_sub| 16.38 | 3561
44 | 1843 | 1846 | 83091 | 0.28 18 0.0056 | 0.0052 | 39.27 | 3828 | 1827 | 20.85 | Liquido_sub| 1811 | 3527
Temperatura en fuenti calor de 50C
No 0 Y o 0 a & Y Y 0 Y Estado | 0 Y
" | bar ‘C kg/m® | kg/kg | bar ka/s kals ‘C ‘C bar ‘C - bar ‘C
45 14 1934 | 82859 | 0.28 14 0.0057 | 0.0053| 485 | 4431 | 1442 | 2075 Bifasica 1426 | 4151
46 | 1463 | 1954 | 82846 | 0.28 14 0.0054 | 0.005 | 4851 | 46,71 | 1473 | 30.86 Bifasica 1457 | 41.82
47 | 16.76 | 19.07 | 82946 | 0.28 16 0.0056 | 0.0057 | 4855 | 445 | 1676 | 2075 Bifasica 1659 | 4269
48 | 16.08 | 1979 | 82832 | 0.28 | 16.00 | 0.0054 | 0.0051 | 4849 | 4711 | 1605 | 30.84 Bifasica 15.89 | 41.81
49 | 1826 | 1844 | 83096 | 0.28 | 1800 | 0.0056 | 0.0053 | 4855 | 44.25 | 1825 | 20.86 | Liguido_sub| 1809 | 4257
Temperatura en fuente de calor dEG0
No 0 Y " 3 0 a a Y |y b |v Estado | 0 Y
" | bar ‘C kg/m® | kg/kg | bar ka/s kg/s ‘C ‘C bar ‘C - bar ‘C
50 | 1426 | 2019 | 82727 | 0.28 | 1400 | 0.0051 | 0.0053 | 57.71 | 4838 | 1436 | 20.84 Bifasica 1419 | 4651
51 | 1443 | 2079 | 82648 | 0.29 | 14.00 | 0.0058 | 0.0051 | 57.29 | 4838 | 1439 | 3058 Bifasica 14.24 | 4532
52 | 1432 | 2015 | 82746 | 0.28 | 14.00 | 0.0057 | 0.0057 | 57.65 | 56.08 | 14.24 | 4001 Bifasica 1410 | 5163
53 168 | 1957 | 82867 | 0.28 | 16.00 | 0.0057 | 0.0053 | 57.44 | 4697 | 1683 | 2098 | Liguido_sub| 16.65 | 47.06
54 | 1861 | 1964 | 82891 | 0.29 | 1800 | 0.0052 | 0.0050 | 57.21 | 4586 | 1868 | 20.80 | Liquido_sub| 1851 | 44.87
FRACCION MASICA 31% DE CO2 EN LA MEZCLA CO2/ACETONA
Temperéura en fuente de calor de 4D
No 0 Y 3 0 a é Y Y 0 Y Estado | 0 Y
" | bar ‘C kg/m® | kg/kg | bar ka/s ka/s ‘C ‘C bar ‘C - bar ‘C
55 | 1468 | 1867 | 83367 | 031 | 1454 | 0.0057 | 0.0060 | 3895 | 3161 | 1467 | 2093 Bifasica 1455 | 3342
56 | 1608 | 1840 | 83474 | 031 | 1614 | 0.0054 | 0.0059 | 3894 | 3139 | 16.05 | 2062 Bifasica 1594 | 3226
57 | 1805 | 1847 | 83507 | 0.31 | 1800 | 0.0057 | 0.0056 | 3893 | 3153 | 1803 | 2043 Bifasica 1791 | 3314
Temperatura en fuente de calor deG0
No 0 Y 3 0 & a Y Y 0 Y Estado | 0 Y
" | bar ‘C kg/m® | kg/kg | bar kg/s kals ‘C ‘C bar ‘C - bar ‘C
58 | 1476 | 1891 | 83335 | 0.31 | 1400 | 0.0056 | 0.0061 | 4809 | 37.77 | 1472 | 2048 Bifasica 14.68 | 39.84
59 | 1483 | 1932 | 83267 | 0.31 | 1400 | 0.0056 | 0.0058 | 4854 | 4247 | 1478 | 30.86 Bifasica 14.65 | 38.88
60 | 1647 | 1783 | 83532 | 0.31 | 16.00 | 0.0056 | 0.0051 | 47.93 | 36.66 | 1645 | 20.02 Bifasica 16.29 | 3899
61 | 1673 | 1923 | 83342 | 0.31 | 16.00 | 0.0056 | 0.0050 | 4840 | 4242 | 16.66 | 29.93 Bifasica 1652 | 4215
62 | 1908 | 1974 | 83321 | 0.32 | 1800 | 0.0052 | 0.0051 | 4812 | 37.33 | 19.03 | 20.77 | Liquido sub| 1887 | 39.72
Temperatura en fuente de calor de G0
No 0 Y 3 0 a a Y Y 0 Y Estado | 0 Y
" | bar ‘C kg/m® | kg/kg | bar ka/s kals ‘C ‘C bar ‘C - bar ‘C
63 | 1488 | 1934 | 83263 | 0.31 | 1400 | 0.0056 | 0.0050 | 57.53 | 4268 | 1486 | 2055 Bifasica 14.68 | 4325
64 | 1490 | 1948 | 83254 | 0.31 | 14.00 | 0.0057 | 0.0050 | 56.98 | 4052 | 1487 | 3017 Bifasica 1472 | 4163
65 | 1671 | 1873 | 83420 | 0.31 | 16.00 | 0.0058 | 0.0053 | 57.47 | 4650 | 16.72 | 20.88 Bifasica 16.57 | 4361
66 | 1674 | 1871 | 83401 | 0.31 | 16.00 | 0.0058 | 0.0053 | 57.40 | 5103 | 16.76 | 30.67 Bifasica 16.60 | 4458
67 | 1606 | 1934 | 83297 | 0.31 | 16.00 | 0.0058 | 0.0054 | 57.34 | 5422 | 1597 | 4011 Bifasica 15.81 | 49.89
68 | 1865 | 1842 | 83498 | 0.31 | 1800 | 0.0056 | 0.0045 | 5758 | 47.06 | 18.65 | 20.87 | Liquido_sub| 1847 | 46.61
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Anexos

Simbologia

0 : Presion de ensayo medida en sensor de caudal tipo Coriolis
“Y : Temp. Solucién medida en sensor de caudal tipo Coriolis

: Densidad de la solucién medida en sensor de caudal tipai€or
& : Fracciéon masica de CO2 en la mezcla

0 : Presi6n nominal del ensayo

& : Flujo mésico de solucién

G : Flujo masico de agua de calentamiento

Y :Temperatura de ingreso de agua de calentamiento abeeso
'Y : Temperatura de ingreso de agua de calentamiento al desorbedor
0 :Presion de ingreso al desorbedor

Y :Temperatura de ingreso de la solucion al desorbedor
Estado mezclaEstado dda solucion a su ingreso ehaesorbedor

0 _ : Presion de ingreso al desorbedor

"Y :Temperatura de salida de la solucion del desorbedor
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