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ESKERRAK

Eskerrik asko Itxaso bihotz bihotzez, urte hauetan zehar izan duzun pazien-
tziagatik eta une zailetan eman didazun bultzadengatik. Zure laguntzarik gabe
ezin izango nuke lan hau aurrera atera. Eskerrak baita tartean jaio zareten Ekain,
Argia eta Edurri, zuen alaitasuna oso garrantzitsua izan da momentu txarrak
gainditzeko.

Nola ez, eskerrak zuei ere, aita eta ama. Zuek emandako hezkuntza eta
balorerik gabe ez nintzateke honaino iritsiko. Ezin aipatu gabe utzi ni lanean
nengoen bitartean familian lagundu duzuen guztioi, Belen, Joxe, Efiaut,... Zuek
gabe familia giroa mantentzea ezinezkoa litzateke. Eskerrak baita Begofia, Jose
Luis eta Josuri, Arrasaten nengoen bitartean emandako languntzagatik. Aitona,
amona, hau zuentzat da.

Eskerrik asko Mounir eta Manexi ere. Mila esker ikerketa munduak duen
edertasuna transmititzeagatik. Tesi hau egiteak begiak ireki dizkit, eta gauzak
beste ikuspuntu batetik begiratzea ahalbidetu dit. Bizitza profesionalean berriz
jaiotzea bezala izan da. Pazientzia handia behar izan duzue ni bidetik ez ateratzeko
eta mila esker nire ateraldiak eutsi izanagatik. Asko ikasi dut zuekin urte hauetan
eta saiatuko naiz zuek transmititutako gogo eta ilusioa hurrengoei transmititzen.
Kostako zait tesi doktoral bateko tempoak zuek bezain maisuki maneiatzea!

Ezin utzi eskertu gabe Angel, eskolan lan egiteko aukera emateagatik eta
nigan konfidantza jartzeagatik, baita arloko besteei ere nigan egindako apos-
tuagatik. Zorte handia dut benetan gustoko dudan lanean aritzea eta, egia esan,
arloan dugun giro paregabean gozada bat da zuekin lan egitea.

Eskerrik asko baita Tecnaliako Energia efizientzia eta plangintza arlokoei eta,
bereziki, Asierri. Zuri esker hasi nintzen tesia egiten eta asko eskertzen dizut
bidelagun izana urte hauetan zehar. Zure motibazioa eta teknologian duzun
jakintzak asko lagundu naute.

Azkenik, eskerrak MGEP-i doktoretza tesi hau egiteko emandako laguntza
eta sostenguagatik.
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LLABURPENA

Doktorego tesi honetan LiBr — HyO nahastearekin xurgapen teknologietan
lan egiten duten beheranzko film (falling film) motako xurgatzaileen portaeran
lan baldintzek eta garraio propietate termofisikoek duten eragina aztertu da. Ho-
rretarako, hainbat zenbakizko metodologia definitu eta ebaluatu dira, bolumen
finituen metodoan oinarrituta (ingelesez Finite Volume Method, FVM).

Lan honi esker, bustigarritasun-propietateek hodi horizontaletako falling film
fluxuaren portaera hidrodinamikoan duten eragina zehaztu ahal izan da, modelo
iragankorren bidez. Era berean, 2D eta 3D ereduen aplikagarritasun-maila azter-
tu da, eta emaitzak bibliografiako lanekin alderatu dira. Modelo hauek erabiliz,
fluxuaren portaera iragankorra aztertu da, baita bustitze-eremuaren bilakaera eta
filmaren lodiera ere, ukipen-angelu desberdinetarako. Emaitzek erakutsi dute
bustigarritasun-propietateek eragin handia dutela parametro horietan eta, beraz,
kontuan hartu behar direla hodi horizontal motako falling film azterketetan.

Honez gain, bibliografian erabilitako formulazio matematikoak eta falling
film erako xurgatzaileen masa eta bero-transferentzia aztertzeko metodologia
ezberdinak alderatu dira, xurgapena aukeratutako metodologiaren arabera al-
datzen dela frogatuz. Hautatutako metodoak Fick eta Higbie izan dira, masa
frakzioa inposatu gabe, eta faseartean norabide bakarreko difusioa gertatzen dela
suposatuz. Era berean, modeloaren emaitzak lan esperimentalekin alderatu dira,
Fick 1D metodoa fidagarriagoa dela frogatuz.

Azkenik, termodifusioak falling film erako xurgatzaileen errendimenduan
duen eragina aztertu da. Horretarako, kontzentrazio-gradienteek nahiz tenperatura-
gradienteek eragindako masa-transferentzia hartu da kontuan. Definitutako
metodologiaren bidez, lurrunaren xurgapena eta filmaren tenperatura- eta masa-
frakzioaren profilak aztertu dira, hainbat lan-baldintza eta termodifusio balioe-
tarako. Emaitzek agerian utzi dute, LiBr — HyO nahasketaren Soret efektuaren
izaera negatiboa dela eta, termodifusioak xurgapena areagotzen duela. Beraz,
termodifusio koefiziente (D) negatiboaren balio absolutu handia duten fluidoak
erabiltzeak xurgapen-makinen errentagarritasuna hobetu lezake. Hala ere, fun-
tsezkoa da D koefizientea esperimentalki zehaztea, tenperatura-gradientearen
bidez ematen den masa-transferentziaren mekanismoak xurgatzaileen errendi-
menduan duen benetako eragina kuantifikatzeko.



RESUMEN

En esta tesis doctoral se ha analizado la influencia de las condiciones de
operacién y las propiedades termofisicas de transporte en el comportamiento
de los absorbedores de tipo falling film que operan con la mezcla LiBr — HoO
en tecnologias de absorcién. Con este fin, se han definido y evaluado diferentes
metodologias numéricas basadas en el método de los voltimenes finitos (en inglés
Finite Volume Method, FVM).

Este trabajo, ha permitido determinar la influencia de las propiedades de
mojabilidad en el comportamiento hidrodindmico del flujo falling film en tubos
horizontales por medio de modelos transitorios. Asimismo, se ha estudiado el
rango de aplicabilidad de los modelos 2D y 3D, comparando los resultados
con las soluciones de la bibliografia. Mediante estos modelos se ha analizado el
comportamiento transitorio del flujo, asi como la evolucién del drea de mojado
y el espesor del film para diferentes dngulos de contacto. Los resultados han
mostrado que las propiedades de mojabilidad tienen un gran impacto en estos
pardmetros y, por consiguiente, deben ser consideradas en los estudios de falling
films de tubos horizontales.

Ademis, se han comparado las diferentes formulaciones matemiticas y las
metodologias de estudio de la transferencia de calor y masa de absorbedores
Jalling film utilizados en la bibliografia, demostrando que la absorcién varia en
funcién de la metodologia escogida. Los métodos seleccionados han sido Fick y
Higbie sin imponer la fraccién masica, suponiendo difusién unidireccional en la
interface. De la misma forma, los resultados de los modelos han sido contrastados
con resultados experimentales, demostrando mayor fiabilidad el método de Fick
1D.

Por dltimo, se ha estudiado el efecto de la termodifusién en el rendimiento
de los absorbedores falling film. Para ello, se ha considerado la transferencia de
masa causada tanto por los gradientes de concentracién, como de temperatura.
A través de la metodologia definida, se han examinado la absorcién de vapor, y
los perfiles de temperatura y fraccién mdsica del film para diferentes condiciones
de operacién y valores de termodifusién. Los resultados han evidenciado que,
debida a la naturaleza negativa del efecto Soret de la mezcla LiBr — Hy0, la
termodifusién incrementa la absorcién. Por lo tanto, el uso de fluidos con un alto
valor absoluto del coeficiente negativo de termodifusién (D), podria mejorar
la rentabilidad de las mdquinas de absorcién. No obstante, se prevé esencial la
determinacion experimental del coeficiente D para cuantificar el efecto real del
mecanismo de la transferencia de masa bajo el gradiente de temperatura en el
rendimiento de absorbedores.



ABSTRACT

In this doctoral thesis, the influence of operating conditions and thermophy-
sical transport properties on the behaviour of falling film absorbers operating
with the LiBr — HyO mixture in absorption technologies has been analysed. To
this end, different numerical methodologies based on the Finite Volume Method
(FVM) have been defined and evaluated.

This work has made it possible to determine the influence of wettability
properties on the hydrodynamic behaviour of the falling film flow in horizontal
tubes by means of transient models. The range of applicability of the 2D and
3D models has also been studied, comparing the results with the solutions of the
literature. The transient behaviour of the flow, as well as the evolution of the
wetting area and the film thickness for different contact angles have been analysed
by means of these models. The results have shown that the wettability properties
have a great impact on these parameters and, therefore, must be considered in
the studies of horizontal tube type falling films.

Furthermore, different mathematical formulations and methodologies for
studying the heat and mass transfer of falling film absorbers used in the literature
have been compared, showing that the absorption varies depending on the chosen
methodology. The selected methods were Fick and Higbie without imposing
the mass fraction, assuming unidirectional diffusion at the interface. In the same
way, the results of the models have been contrasted with experimental studies,
with the Fick 1D method proving to be more reliable.

Finally, the effect of thermodiffusion on the performance of falling film
absorbers has been studied. For this purpose, the mass transfer caused by both
concentration and temperature gradients has been considered. By means of the
defined methodology, vapour absorption, temperature and mass fraction profiles
have been examined for different operating conditions and thermodiffusion values.
The results have shown that, as a result of the negative nature of the Soret effect
of the LiBr — HyO mixture, thermodiffusion increases the absorption. Therefore,
the use of fluids with a high absolute value of the negative thermodiffusion
coefficient (D) could improve the cost-effectiveness of absorption machines.
However, it is essential to experimentally determine the Dy coeflicient of the
mixture LiBr — HyO to quantify the real effect of the mass transfer mechanism
under the temperature gradient on the absorber performance.



1 INTRODUCCION

1.1 Transformadores de calor por absorcion

La energia residual estd presente en cualquier proceso de produccién de
bienes. Esta energia residual se puede disipar a través de varias formas, y aunque
tenga el nombre de residual, contiene grandes cantidades de exergia (potencial
de trabajo util). En la Figura 1.1 se pueden observar el potencial de la energia
residual y el potencial de Carnot para diferentes sectores. El potencial de Carnot
es la exergia del potencial de calor residual obtenida mediante el teorema de
Carnot. Esta ley establece que el rendimiento maximo de una maquina térmica
(Mmax) se determina por medio de las fuentes de alta temperatura (Ty) y baja
temperatura (77,) disponibles (Ecuacién (1.1)):
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Figura 1.1: Potencial de la energia residual y potencial de Carnot para diferentes
sectores [1].

De acuerdo con la Figura 1.1, existen varios sectores, tal como el sector
eléctrico que, aunque tedricamente tenga un gran potencial de energia, se puede
aprovechar solamente el 5% para generar trabajo til. Por el contrario, el sector
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industrial y el sector transporte contienen un enorme potencial tanto para la
energia residual, como de Carnot. Por esta razén, la recuperacién y el uso de
energia de procesos productivos representa una enorme oportunidad. Euskadi,
concretamente, se encuentra entre las regiones mds industrializadas de Europa y
por lo tanto, entre las que mas energia consume [2]. Se han realizado diferentes
estudios para evaluar el calor residual de Euskadi, tal y como se detalla en el
trabajo de Mir6 et al. [3]. En la Figura 1.2 se muestra una comparacién del
potencial de calor residual industrial (IWH, del inglés industrial waste heat) entre
Espafia y Euskadi, asi como la relacién entre el potencial de calor residual y el
consumo de combustible. Dicho estudio [3] subraya que la reutilizacién del calor
residual industrial tendrd un gran impacto en Euskadi. Existen varias tecnologias
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Figura 1.2: Comparacién del potencial de energia residual industrial entre Espafia
y Euskadi y el porcentaje del consumo de combustible ( 2001) [3].

para la recuperacién de calor residual. Segin Briickner et al. [4], las tecnologias
de recuperacién de calor residual se pueden clasificar en 2 grandes categorias
(Figura 1.3):

1. Tecnologias pasivas: Cuando el calor residual es usado directamente en el
mismo nivel de temperatura (o menor).

2. Tecnologias activas: Cuando el calor residual es transformado a otra forma
de energia 0 a un nivel mayor de temperatura.

La eleccién entre diferentes tecnologias depende, entre otros factores, bisicamente
de la temperatura del calor residual. En funcién de su temperatura, el calor
residual se puede dividir en: alta temperatura (HT, T > 400 °C), temperatura
intermedia (MT, 100 °C < T < 400 °C) y baja temperatura (LT, T' < 100 °C).
La Figura 1.4a muestra la temperatura del calor residual de diferentes sectores
[4]. Por ejemplo, se puede observar que los sectores mineros y de produccién
de metal ofrecen grandes potenciales de energia residual a alta temperatura.
Por el contrario, en el sector alimentario y en la industria del tabaco todo el
requerimiento es a temperatura baja o intermedia. Asimismo, seglin la US Energy
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Figura 1.3: Tecnologias de recuperacién de calor residual [4].

Protection Agency, casi el 60 % del calor residual se encuentra por debajo de 175 °C
(Figura 1.4b).
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(a) Diferentes sectores [4] (b) En el sector industrial de EEUU (Fuen-
te: US Energy Protection Agency).

Figura 1.4: Temperatura de calor residual.

Existen tecnologias maduras para aprovechar la energia residual que se encuen-
tra a temperaturas por encima de 175 °C, por ejemplo, generando electricidad
mediante turbinas. No obstante, la recuperacién de la energia a baja tempe-
ratura no es econémicamente viable con la tecnologia actual. En el presente,
existen varias tecnologias, pero son prototipos de investigacién todavia en vias de
desarrollo.

Entre ellas, destacan los Transformadores de Calor por Absorcién (Absorption
Heat Transformers, AHT) [5]. En los tltimos afios, el interés en esta tecnologia ha
crecido sustancialmente sobre todo a nivel académico. No obstante, este nivel
de crecimiento no se ha producido en el entorno industrial, ya que existen sélo
unos pocos en uso industrial [6].

Los AHTS son sistemas que se encuentran dentro de la categoria de Bombas
de Calor de Sorcién (Sorption Heat Pumps), concretamente dentro de las miquinas
de absorcién. No obstante, operan con un ciclo opuesto a las bombas de calor
[7], mediante una solucién constituida por dos fluidos. Se denomina refrigerante
al fluido que cambia de fase; y absorbente al que se encuentra siempre en estado
liquido [8]. Realmente, el absorbente igualmente puede cambiar de fase, pero
las cantidades son despreciables. Los AHTSs son capaces de transformar el calor
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residual que se encuentra a baja temperatura en niveles ms dtiles, aumentando
la temperatura de la fuente de calor. Asimismo, tienen la capacidad de recuperar
hasta el 50 % del calor residual [9]. A continuacién, se citan las ventajas (+) y
desventajas (x) de los AHTs [7]:

+ Posibilidad de funcionar con otras fuentes de calor residual, asi como con
energia solar.

+ Como el tinico componente en movimiento es la bomba, es silencioso y
requiere de poco mantenimiento.

+ Menor demanda de energia de entrada.
+ Tienen un disefio simple.
x Tecnologia relativamente poco ensayada.

X Son equipos grandes y COStOsOs.

En este contexto, se han realizado diferentes estudios econémicos de prototipos
para su posible aplicacién industrial. Estos trabajos han concluido que los AHTs
pueden ser perfectamente viables en diferentes aplicaciones, tal y como se detalla
a continuacion:

» Secado asistido por absorcién [10]: La tecnologia es econémicamente viable
a partir de 3.3 afios [11].

= Evaporacién asistida por absorcién [12, 13]: El tiempo de viabilidad es de
2.7 afios [14].

= Destilacion asistida por absorcién [15, 16]: Su viabilidad es de menos de 10
afios [17].

» Recuperacién de calor asistida por absorcién [7, 18]: El periodo de reem-
bolso es menor que 2 afios [18].

De acuerdo con las diferentes aplicaciones, se han desarrollado diferentes
configuraciones de AHTs. Como ilustra la Figura 1.5, los mds simples transforman
el calor operando en tres niveles de temperatura. El calor se introduce a un nivel de
temperatura intermedio (7%) y se produce calor al nivel miximo de temperatura
(T,). Como consecuencia de la Segunda Ley de la termodindmica, es necesario
disipar una parte del calor introducido a un nivel de temperatura menor (7¢).

En funcién del tipo de ciclo, los AHTS se pueden clasificar en tres grupos:
AHT:s de simple etapa (single stage AHTs), AHTs de doble etapa y doble efecto
(double stage and double effect AHTs) y AHTS triples (triple AHTS).

La Figura 1.6 ilustra el esquema de funcionamiento de un AHT de simple
efecto. En esta configuracién, el generador y el condensador se encuentran
en la zona de baja presion y el absorbedor y el evaporador en la zona de alta
presion. El calor residual a un nivel de temperatura intermedio (por ejemplo: agua
proveniente de la geotermia, vapor o fluido residual industrial) se introduce en el
generador, separando la solucién. Este calor evapora el refrigerante, separando
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Figura 1.5: Principio de operacion de AHTs [8]

el vapor de refrigerante de la solucién absorbente-vapor a un nivel bajo de
temperatura y presién. Por una parte, el vapor apartado pasa al condensador,
donde el refrigerante se vuelve a convertir en estado liquido. Posteriormente, el
vapor refrigerante se bombea hacia el evaporador, donde se convierte nuevamente
en vapor, pero esta vez a un nivel mayor de presion.

Por otra parte, la solucién rica en absorbente de alta concentracién es impulsa-
da hacia un intercambiador de calor, donde sufre un incremento de temperatura
como consecuencia del intercambio de calor con la solucién pobre en absorbente
proveniente del absorbedor.

Las dos fases separadas anteriormente, se vuelven a unir en el absorbedor. En
este caso, se unen la solucidn rica de absorbente, el cual ha sufrido un aumento de
temperatura y presion proveniente del intercambiador de calor; y el refrigerante
en estado vapor que ha padecido un aumento de presion al ser impulsado de
la zona de baja presion a la de alta presién. Asi, la solucién rica en absorbente
absorbe el vapor de refrigerante, generando calor. Este calor generado se emplea
para aumentar la temperatura de un fluido, pero en este caso la temperatura
alcanzada es mayor que la temperatura de la fuente inicial de calor residual. Como
consecuencia, mediante una fuente de temperatura intermedia se genera una
fuente de calor de mayor temperatura, el cual se podré utilizar para reintroducirlo
en el proceso, transformarlo en energia eléctrica, ...

La méxima elevacién de temperatura que pueden conseguir los AHTs de
simple etapa es de 30 °C — 40 °C. Para lograr mayores subidas de temperatura se
suelen utilizar los de doble efecto y doble etapa o los AHT: triples. Por ejemplo,
los AHTSs de doble etapa pueden llegar a incrementos de temperatura de 80 °C
[20], mientras los de triple efecto pueden llegar hasta los 145 °C [21]. No obstante,
estos sistemas tienen mds componentes y, por lo tanto, su coste es mayor, ademds
de presentar menores coeficientes de operacién (COP). Por ejemplo, en el caso
de los AHTS de doble etapa el COP puede llegar a 0.36; y 0.2 en el caso de los de
triple etapa. [20, 21].

Como se ha mencionado anteriormente, los AHT's funcionan con dos flui-
dos de trabajo diferentes, denominados absorbente y refrigerante. El fluido de
trabajo utilizado en los AHTS tiene una influencia considerable en el coste y
los requerimientos de mantenimiento, por lo que su eleccién es crucial para la
viabilidad econémica de la miquina. Hasta 2013, la solucién de agua y bromuro
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Figura 1.6: Diagrama de un AHT de simple efecto [19]

de litio (LiBr — H20) era la tinica mezcla empleada con fines comerciales [22].

Sus

principales ventajas (+) e inconvenientes (x) son [9, 16]:
+ Alta entalpia de vaporizacion.
+ Buenas capacidades de transferencia de calor y masa.
+ Baja toxicidad.
+ No es necesario el uso de rectificadores debido a su baja volatilidad.
x Requerimientos de presiones de trabajo subatmosféricas.
x Alta corrosividad.

x Peligro de cristalizacién.

No obstante, se han realizado numerosos estudios para encontrar alternativas

que tengan las mismas ventajas, pero con menos desventajas. Las mds importantes
son:

» Agua-amoniaco(H,O — NHj): Tiene baja corrosividad, pero los requeri-
mientos de alta presién para su empleo en altas temperaturas reducen su
idoneidad para los AHTs.

» Refrigerantes liquidos de trifluoroetanol (TEE): Tienen alta estabilidad
térmica y una curva de presién de vapor casi horizontal, pero su alta
toxicidad combinada con sus reducidas caracteristicas termodinidmicas, no
indican que vayan a suplir a los LiBr — H2O [9].

» Solucién agua-Carrol: La mezcla Carrol es solamente una mezcla simple de
LiBr y etileno-glicol en la proporcién de 1:4.5 [23]. Esta solucién mantiene
las mismas propiedades termodindmicas y la corrosividad de la solucién
LiBr — HyO, pero incrementa la solubilidad de la sal disminuyendo el riesgo
de cristalizacién y aumentando asi las fracciones mdsicas hasta w = 0.8
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[22]. Sin embargo, presenta una viscosidad mayor. Aun asi, parece que
pueden ser una buena alternativa.

Aditivos: Los aditivos se utilizan para aumentar las propiedades de trans-
ferencia de calor y masa de la solucién LiBr — HyO. Debido a ello, en los
resultados experimentales se han observado mejoras del COP de hasta un
40 % [24]. No obstante, no solucionan los principales problemas de alta
corrosividad y baja solubilidad de la solucién LiBr — H5O.

Combinacién de agua y sales: Se han realizado muchos ensayos experimen-
tales para suplir el LiBr por otras sales que trabajen bien con el agua, pero
que sean menos COrrosivos tales como CaCly, ZnCly, KOH... Donnellan et
al. [25] concluyeron que, aunque las sales binarias no tengan las mismas
propiedades termodindmicas que la solucién LiBr — HyO, pueden ser una
alternativa debido a otras ventajas que aportan.

1.2 Absorbedores

Entre todos los componentes de los AHTS, el absorbedor es el componente
mis critico como resultado de los bajos coeficientes de transferencia de calor y
masa [26, 27]. Por esta razén, su disefio es vital tanto para el comportamiento del
AHT, como para su viabilidad econémica. Los principales tipos de absorbedores
que se utilizan en AHTs son:

1. Absorbedores falling film (en general, falling film heat exchangers, FFHX):

Solucién
rica

La solucion rica se introduce y se reparte mediante toberas de spray u otros
distribuidores desde la parte superior y desciende por gravedad, sea por un
tubo horizontal (Figura 1.7a), un tubo vertical (Figura 1.7b) o una placa
(Figura 1.7c). Conforme desciende, absorbe el vapor de refrigerante que
se encuentra dentro de la cimara y el calor generado en la absorcién es
disipado por el fluido de refrigeracién.

Fluido de Solucion Solucidn rica
refrigeracion rica 2 |

Vapor de

<:I refrigerante
[ Vapor de ’ ’
\ ;
<’:I refrigerante -
\

]

Vapor
refrigerante

0%

- 00
Vapor de o g‘a‘ﬂ\b
refrigerante (e“\

(a) Banco de tubos hori- (b) Tubo vertical [28].  (c) Placa vertical [29].
zontal [28].

Figura 1.7: Configuraciones de absorbedores de tipo FFHX.

2. Absorbedores adiabéticos: Los absorbedores adiabiticos tienen separados los

procesos de transferencia de calor y masa, reduciendo asimismo, su tamafio
y coste. Normalmente la transferencia de masa es el proceso limitante,
siendo la difusién molecular el factor de control del proceso de absorcién
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[30]. Como se observa en la Figura 1.8a, la solucién rica en absorbente se
inyecta en forma de gotas desde la parte superior y absorbe el vapor de la
cdmara. En este caso, la transferencia de calor ocurre posteriormente en un
intercambiador de calor de una sola fase, el cual se encuentra en el exterior

del absorbedor.

3. Absorbedores de burbuja: Con estos absorbedores se obtienen mayores
coeficientes de transferencia de calor y masa, asi como mejor mojabilidad y
mezclado del liquido y el vapor [31]. Normalmente son més eficientes en
bajos niimeros de Reynolds. Sin embargo, existe el peligro de contaminar
el evaporador con la solucién, el cual puede acarrear serios problemas.

4. Absorbedores de membrana (Figura 1.8b): El uso de absorbedores de mem-
brana estd creciendo en los tiltimos afios debido a su relativa simplicidad, sus
altos pardmetros de separacién, su gran drea interfacial y su baja necesidad
de energia [32].

Concentrated in af)scrben( solution Solucién rica Solucién rica

Placa metdlica Membrana Placa metdlica

"y

Fluido de Vapor de de
refrigeracién refrigerante refrigeracion

(a) Adiabitico [28]. (b) Tipo membrana [32].
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Figura 1.8: Configuraciones de absorbedores.

Entre todas las configuraciones, los FFHX de tubos horizontales (Figura
1.7a) son los més usados en maquinas de absorcién. Sus principales ventajas (+) y
desventajas (x) se enumeran a continuacién:

+ Necesidad de menores cantidades de refrigerante [33, 34].
+ Mayores coeficientes de transferencia de calor y masa [35].
+ Su tamafio es mas reducido [36].

x Los problemas de mojabilidad disminuyen considerablemente su rendi-
miento [28, 37] .

x Requieren accesorios especiales de distribucién de la solucién que garan-
tice la mojabilidad plena [36].

x El flujo de vapor afecta a la distribucion y conlleva que aparezcan zonas
secas, disminuyendo considerablemente la transferencia de calor y masa
[36].
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x Todavia la experiencia de su disefio es insuficiente [36].

En la Figura 1.9 se exponen el esquema (Figura 1.9a) y una foto de un
absorbedor FFHX de tubos horizontales real (Figura 1.9b), mientras que en la
Figura 1.10 se muestra el esquema de los mecanismos de transferencia de calor y
masa existentes en el proceso de absorcién.

Entrada LiBr-H, 0 (alta concentradidn)

Vapor de

agua
Falling film

Interface

Caida gota O
Pelicula de la

solucidn

Salida LiBr-H,0 [baja concentraddn)

(a) Esquema. (b) Prototipo real

Figura 1.9: Absorbedor FFHX de tubos horizontales.

H>0 vapor

m

Interface

abs.H,0

p.

qabs

Figura 1.10: Esquema de la transferencia de calor y masa en el proceso de absor-
cién.

El vapor de agua se encuentra en un régimen estacionario y en condiciones
de saturacién a lo largo del volumen de la cimara. La solucién (en este caso
solucién LiBr — H0) fluye del distribuidor desde la parte superior de la cdmara
bajo la condicién de la gravedad (Figura 1.9a). Conforme desciende la solucién,
ésta absorbe el vapor de agua (1, 13,0 de la Figura 1.10) y, como consecuencia,
se genera calor en la interface (q,p, de la Figura 1.10). Este calor generado es
transferido por conduccién hacia el interior del liquido (G ojucign de la Figura
1.10) y, finalmente, es absorbido por el fluido de refrigeracién que circula por el
interior de los tubos (Gi1,0 enfriamiento € 1a Figura 1.10). Por otro lado, la cantidad
de vapor absorbido es transportada hacia el interior (Jy,0 de la Figura 1.10).
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Concretamente, los mecanismos que ocurren en el proceso de absorcién se
pueden resumir a continuacién:

» Transferencia de masa:
* Difusién masica.
* Difusién térmica (Soret).

* Conveccién de Marangoni.
» Generacién de calor:

* Calor generado en la absorcién de vapor.
» Transferencia de calor:

* Conveccidn.

» Conduccién.

Para conseguir maximizar tanto la transferencia de calor, como la de ma-
sa, las condiciones de disefio y de operacién deberdn conseguir las siguientes
caracteristicas:

» La mezcla del falling film tiene que ser frecuente.

» Maximizar el drea de la superficie de la interface.

» Minimizar la resistencia a la transferencia de calor del fluido de refrigera-
cion.

En la literatura se pueden encontrar numerosos trabajos orientados al estudio
del comportamiento de absorbedores falling film, los cuales se pueden reorganizar
en dos grupos:

1. Estudios experimentales (Seccién 1.3).

2. Estudios analiticos/numéricos (Seccién 1.5).

1.3 Estudios experimentales de absorbedores falling film

Para el anilisis de los trabajos realizados, los estudios experimentales se han
agrupado en funcién del objetivo del estudio:

1. Estudio de la transferencia de calor y masa.

2. Estudio de la hidrodindmica y el espesor del film (isotérmicos y adiabaticos).

En la literatura se pueden encontrar numerosos estudios experimentales de la
transferencia de calor y masa especificos de absorbedores falling film que operan
con diferentes fluidos.

De acuerdo con el interés de la presente tesis doctoral, la Seccién 1.3.1 se ha
centrado exclusivamente en absorbedores que operan con la solucién LiBr — H»O,
con el objetivo de comprender las condiciones de disefio y operacién mds impor-
tantes, asi como la comparacién de los resultados.
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1.3.1 Estudios experimentales orientados al anilisis de la transferencia
de calor y masa

Tubos horizontales

Killion y Garimella [27] realizaron un resumen de las investigaciones experi-
mentales de la absorcién de vapor de agua en falling films de tubos horizontales.
Los autores concluyeron que, aunque la literatura contiene gran variedad de
condiciones de operacién y disefio, todavia existe una gran oportunidad para
avanzar en su optimizacién. Especialmente en el avance del conocimiento de la
transferencia de calor y masa con las siguientes prioridades:

» Cuantificar el efecto de los surfactantes a nivel superficial: Intensificar en
medidas localizadas de transferencia de calor y masa y otras técnicas para la
mejora de la comprensién de la conveccién de Marangoni, el efecto de los
surfactantes en el comportamiento de la gota y el rol de los surfactantes en
el ratio de absorcién.

» Analizar la contribucién de las gotas en la tasa de absorcion: Entender el
rol de las gotas y el efecto de su variacién dentro del rango de condiciones
de operacion.

» Comprender el efecto de la geometria base del absorbedor: la geometria
afecta directamente en el tipo de flujo y, por lo tanto, en el proceso de
absorcién y en los mecanismos de flujo.

» Caracterizar los efectos de interaccidn entre los diferentes pardmetros de
operacién: la fraccién misica de la solucidn, el subenfriamiento, la tempe-
ratura del agua de enfriamiento de entrada, el flujo de la solucién...

Desde entonces se han realizado numerosos estudios con el objetivo de anali-
zar tanto las condiciones geométricas de absorbedores, como de operacién. Varios
autores [38-43] han efectuado ensayos experimentales en diferentes configura-
ciones de absorbedores con tubos lisos. Los resultados ilustraron que, en el rango
de estudio, el coeficiente de transferencia de calor y masa aumentaba de acuerdo
con las siguientes condiciones:

» Aumentando el caudal de la solucién.

» Aumentando la velocidad del fluido de refrigeracién.

» Disminuyendo la temperatura del fluido de refrigeracién.

» Disminuyendo el didmetro exterior de los tubos.

» Disminuyendo el nimero de tubos.

Ademis de la influencia del caudal, otros trabajos han analizado la influencia de
los aditivos sobre el funcionamiento del absorbedor [43-46]. El objetivo inicial de

estos aditivos fue, por medio de la reduccién de la tension superficial, incrementar
la mojabilidad de los tubos [35]. Por ejemplo, en el trabajo de Zhang et al. [43],
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los coeficientes de transferencia de calor y masa presentaron importantes mejoras
de hasta 400 % y 200 %, respectivamente, y sefialaron que este incremento fue
debido al aumento de la mojabilidad, asi como resultado de la contribucién de la
conveccién de Marangoni.

Otra forma de mejorar la mojabilidad es la utilizacién de tubos con superficies
avanzadas mediante el uso de aletas y/o tratamientos superficiales (Figura 1.11) [26,
39, 44, 47-49]. Estos trabajos demostraron que los coeficientes de transferencia
de calor y masa podian mejorar hasta un 100 % en comparacién con los tubos
convencionales. Asimismo, muchos de ellos analizaron la influencia del flujo
misico por unidad de longitud y lado de la solucién en el comportamiento del
absorbedor. Cabe destacar que, en los estudios de Hoffmann et al. [44] e Islam et
al. [39], la mejora del aumento de este flujo mésico tenia una forma asintética,
llegando a un caudal limite (I' ~ 0.045 (kg m~! s71)), por encima del cual el
proceso de absorcién no presentaba mejora alguna.

KRR Yoy

FETETY

Figura 1.11: Tubo floral aleteado [43].

Por tltimo, Behfar et al. [35] analizaron la influencia de la vibracién en el
comportamiento de absorbedores falling film para las mezclas de LiBr — H,O,
concluyendo que la generacién de vibraciones mediante diferentes técnicas me-
joraba las prestaciones del absorbedor.

Las diferentes condiciones geométricas y de operacion utilizadas en los dife-
rentes estudios mencionados dificultan en gran medida la comparacién directa
entre dicho estudios y, por lo tanto, la obtencién de conclusiones sobre la influen-
cia de las condiciones de operaciéon. Como muestra de esta variabilidad, se han
analizado los intervalos en los que operaron los casos de bibliografia estudiados
en la Seccién 1.3.1. En la Tabla 1.1, se presentan los intervalos de las condiciones
geométricas. Asimismo, en las Tabla 1.2 y Tabla 1.3 se presentan los intervalos
de las condiciones de operacién, tales como: temperatura de entrada del agua
de refrigeracion (Tin, 1,0 ), coeficiente de conveccién del agua de refrigeracion
(h11,0), flujo masico de la solucién por unidad de lado y longitud del absorbe-
dor (I'), ntimero de Reynolds de la solucién (Re), temperatura de entrada de la
solucién (T},), fraccién misica de entrada de la solucién (wiy) y la presién del
absorbedor (p). Por tltimo, la Tabla 1.4 muestra el intervalo de los resultados
obtenidos: coeficiente de transferencia de calor lado solucién (hs), coeficiente
transferencia de masa () y flujo de masa de vapor absorbido (1, ).

Los resultados obtenidos en los trabajos experimentales de la bibliografia
presentan importantes diferencias entre ellos. Por ejemplo, aunque las condiciones
geométricas y de operacion sean muy similares (el rango de caudales y el ntimero
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Tabla 1.1: Condiciones geométricas de los absorbedores estudiados en la biblio-

grafia

N° tubos  Longitud Ratio Diimetro Tipo
tubos (mm)  tubos/didmetro exterior (mm) superficie
3-24 160-610 1-3 12-42.2 Lisa/estructurada

Tabla 1.2: Condiciones de operacién de absorbedores empleados en la bibliografia.

HQOrefrigeracion LiBr — HQO
TinH,0 hu,0 r Re T Win
(°C)  (Wm™K™) (kg m™" s7) (°C)
15—-35 1100 — 7700 0.003-0.110 2—-76 30—-60 0.50—0.62

de tubos son idénticos), los coeficientes de transferencia de calor obtenidos por
Deng y Ma [38] son casi un orden de magnitud mayores que los obtenidos por
Hoffmann et al. [44]: 1.8 < hgo < 3.3 (kW m=2 K1) frente 2 0.23 < hg <
0.63 (kW m~2 K~1). Se deduce que esta desigualdad puede ser debida a, entre
otras razones, que la superficie mojada por la solucién en los dos absorbedores sea
muy diferente. Por ello, se deriva que la mojabilidad tiene una gran influencia.
Sin embargo, como consecuencia de la complejidad de analizar su influencia en
condiciones de operacién de absorbedores, no ha sido muy estudiada. Asimismo,
la influencia de las condiciones geométricas y de operacién no estd del todo clara,
ya que existen contradicciones entre resultados de diferentes autores, por lo que se
observa la necesidad de profundizar en el estudio de su influencia para optimizar
el disefio del absorbedor.

Tubos verticales

Otra configuracién de absorbedores analizada experimentalmente por nu-
merosos autores ha sido la configuracién de tubos verticales. Miller y Keyhani
[50] propusieron correlaciones de la transferencia de calor y masa simulténeas,
basadas en los resultados experimentales de un absorbedor de tubo vertical. El
rango de flujos de masa de vapor absorbido que obtuvieron en los ensayos fue
entre 0.0031 < 7, < 0.0038 (kg m™2 s 1). Por otra parte, Medrano et al. [51]
estudiaron la influencia de las variables en la transferencia de calor y masa, tales
como: presion de trabajo, flujo de masa de la solucién y la temperatura del agua
de refrigeracion. El absorbedor empleado, asi como las condiciones de trabajo,
fueron similares a las de Miller y Keyhani [50]. Los autores obtuvieron flujos
de masa de absorcién promedio de entre 0.0021 < 77, < 0.0032 (kg m~2 s71).
Sorprendentemente, existen diferencias considerables entre los resultados de
ambos estudios y, hasta el momento, no han sido explicadas las razones de esta
discrepancia.

Asimismo, Takamatsu et al. [52] también estudiaron la absorcién en un tubo
vertical, los cuales dividieron en tres secciones de estudio la longitud total del
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Tabla 1.3: Presién de trabajo de absorbedores.

p (kPa)
0.5—1.6

Tabla 1.4: Resultados obtenidos en la bibliografia.

hsot kW m=2 K1) k(mh™l) iy, - 103 (kgs™h)

0.23 - 3.30 0.05 - 0.23 0.56 —1.20

tubo. En este caso, la absorcién fue inferior a los casos anteriores 0.001 < 7, <
0.0027 (kg m~2 s~ 1),

Por tltimo, recientemente, Garcia-Rivera et al. [53, 54] analizaron tanto
numeérica, como experimentalmente la absorcién de vapor en un tubo vertical
de 1 m de longitud. La absorcién fue significativamente menor que el obtenido
por Miller y Keyhani [50]: 0.0018 < ri,,, < 0.0025 (kg m™2 s™1); los valores
estarian entre los de Medrano et al. [51] y Takamatsu et al. [52].

Todas estas diferencias entre los resultados en la bibliografia muestran sin
duda la complejidad de estos estudios, ya que existen diferencias importantes
en la absorcién entre los cuatro trabajos mencionados. En este caso de tubos
verticales, se descarta la hipdtesis de la influencia de la mojabilidad, ya que los
autores aseguran que la solucién LiBr — HoO moja todo el tubo en el rango de
estudio correspondiente. Surge, por lo tanto, la necesidad de comprender a nivel
local los diferentes mecanismos de transferencia de calor y masa para responder a
la incertidumbre creada a raiz de la disparidad entre los distintos trabajos.

Placas planas

Por otra parte, en la literatura existen estudios experimentales de absorbedo-
res de placas planas. Sin embargo, el campo de investigacién experimental de
absorbedores que operan con la solucién LiBr — HyO esta relativamente poco
desarrollado. Esto podria ser debido a la problematica ligada a la mojabilidad
de la superficie de la placa. En la Seccién 1.3.2 , se muestra la revisién de la
hidrodindmica de placas planas, en donde se observan zonas secas en los ensayos
experimentales. Kim e Infante Ferreira [55, 56] estudiaron tanto experimental,
como numéricamente la transferencia de calor y masa en una placa plana de 900
mm de longitud operando a bajos niimeros de Reynolds (40 < Re < 110), con
y sin aditivos. Es importante resaltar que los autores no pudieron conseguir la
mojabilidad completa dentro del rango del nimero de Reynolds de los ensayos.
Asimismo, los resultados revelaron la influencia de la superficie de mojado en el
proceso de absorcién. Asimismo, en el caso de la solucién con aditivos se obtuvo
una mejora de entre un 10 % — 20 %, el cual atribuyeron a la conveccién de
Marangoni.
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Disefos especificos

Por dltimo, existen otras configuraciones disefiadas especificamente por los
autores con el objetivo de mejorar la absorcién. La mayor parte de las modifica-
ciones se ha centrado en el control del flujo para aumentar la superficie que moja

el liquido.

Md Raisud Islam [26] comparé un absorbedor tubular convencional con
otro con inversioén del film (Figura 1.12a). Estas reformas consistieron en la
instalacién de unas superficies extendidas (aletas) entre los tubos, con el propésito
de guiar el film, mediante el cual se consiguié una mejora de un 100 % en la
absorcién. En la misma linea, Goel y Goswami [57] instalaron una malla entre
los microcanales tubulares para mejorar la transferencia de calor y masa (Figura
1.12b). Los resultados demostraron mejoras de hasta el 26 % en comparacién
con los absorbedores de microcanales convencionales. Yoon et al. [58], Nabil et
al. [59] y Ben Hafsia et al. [60] propusieron una configuracién tubular-espiral
(Figura 1.12c). Yoon et al. [58] concluyeron que la absorcién es parecida en
la configuracién helicoidal, aunque el tamafio y el peso son considerablemente
menores. Mientras, Nabil et al. [59] y Ben Hafsia et al. [60] utilizaron dichos
resultados para validar sus modelos numéricos propuestos. Por tltimo, Wu et al.
[61] y Chen et al. [62] compararon un absorbedor convencional con un nuevo
disefio especifico desarrollado por los propios autores. En este nuevo disefio, se
introdujo una malla corrugada con el fin de formar infinidad de capilares (Figura
1.12d) para incrementar las perturbaciones y aumentar el drea de absorcion.
Lograron mejorar un 17.2% la transferencia de masa promedio y un 29.4 %
el coeficiente de transferencia de calor por conveccién (hso1). En este caso, la
influencia del caudal igualmente presentaba una forma asintética.

En resumen, las diferencias en los resultados de los trabajos experimentales
evidencian la incertidumbre de las diferentes variables en el comportamiento
del absorbedor. Existe un consenso establecido sobre la importancia que tiene la
mojabilidad, pero no se han investigado las causas en el que se basa la naturaleza
fisica de este fenémeno en los absorbedores. Asimismo, hasta el presente, no ha
habido un examen sistemdtico de la transferencia de calor y masa a nivel local
con el fin de comprender el comportamiento de los absorbedores en su conjunto.

1.3.2  Estudios experimentales orientados al anilisis de la hidrodindmica
y el espesor del film

Otros trabajos han realizados estudios experimentales isotérmicos de falling
films. Algunos estudios han orientado al anilisis de la hidrodindmica, mientras
otros han mostrado medidas del espesor del film y el 4rea de mojado. A continua-
cién, se resumen los resultados obtenidos por los diferentes estudios.

Hidrodinidmica

Hasta el dia de hoy existen muy pocos trabajos experimentales enfocados al
estudio hidrodinimico que hayan usado la solucién LiBr — H,O como fluido
de trabajo. Como consecuencia de la amplia aplicacién de los absorbedores o

15
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Figura 1.12: Diferentes configuraciones de absorbedores

evaporadores falling film de tubos horizontales en la desalinacién de agua, existen
numerosos trabajos donde se ha analizado la hidrodindmica de falling films, pero
empleando agua u otra solucién acuosa como fluido. En la esta Seccién 1.3.2 se
han analizado estos estudios.

Hu y Jacobi [63, 64] investigaron los diferentes modos de flujo en falling films
de tubos horizontales. Realizaron ensayos experimentales para analizar la influen-
cia de la viscosidad, la tensién superficial, la inercia y los efectos gravitacionales
en las transiciones entre los diferentes modos de flujo. Los autores agruparon los
patrones de los modos de flujo que pueden experimentar los falling film de tubos
horizontales (Figura 1.13) como:

Gota (droplet) (Figura 1.13a),

Mezcla de gotas y columnas (droplet-jet), (Figura 1.13b),

Columnas en linea (in-linejets) (Figura 1.13c),

Columnas escalonadas (staggered jets) (Figura 1.13d),

Columnas no estacionarias (unsteady jets),
» Mezcla de columnas y liminas (jer-sheer) (Figura 1.13e),

» Liémina continua (continuous liquid sheet) (Figura 1.13f).
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Figura 1.13: Modos de flujo observados para glicol-etileno a) gota; b) gota-
columna; ¢) columnas en linea; d) columnas escalonadas; ) columna-ldmina f)
lamina [63].

Hu y Jacobi [63] propusieron correlaciones para el niimero de Reynolds de
transiciéon (Rey) entre los diferentes modos de flujo en funcién del niimero de
Galileo modificado (Gay,, Ecuacién (1.2)):

Re; = a - Gan’, (1.2)

donde a y b son coeficientes especificos para cada caso. Por su parte, el nimero
de Galileo modificado se calcula mediante la Ecuacién (1.3):

3
o
Gay = ——, 1.3
g (1.3
siendo p; la densidad del liquido; o, 1a tension superficial, p, la viscosidad dindmica
del liquido y g la constante gravitacional. En el caso de los falling film, el nimero
de Reynolds se calcula mediante la Ecuacién (1.4)

AT
Re= —!

o (1.4)

donde T es el caudal de la solucién por unidad de longitud y lado del tubo y su
valor se calcula con la Ecuacién (1.5):

m
= — 1.
1 2L’ ( 5)

siendo L la longitud del tubo y i el flujo de masa del fluido.

Roques et al. [65] y Roques y Thome [66] realizaron estudios experimentales
de los modos de flujo para tubos con superficies mejoradas. Los fluidos utilizados
fueron agua, glicol y mezcla agua-glicol. Compararon los modos de flujo con
diferentes tubos (Figura 1.14). Los resultados fueron comprobados mediante la
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Figura 1.14: Fotografias de los tubos con superficies mejoradas ensayados por
Roques et al. [65].

comparacién con Hu y Jacobi [63], y observaron diferencias en las transiciones
de flujo, proponiendo nuevas correlaciones para cada tubo de superficie mejorada.
Nosoko et al. [67] completaron este estudio considerando el espaciado entre
tubos, el cual evidencié que el espaciado tenfa una gran influencia, y propusieron
nuevas correlaciones.

Ribatski y Jacobi [68] realizaron una revisién de la bibliografia, pero enfocado
a evaporadores de falling film de tubos horizontales. Concluyeron que, en general,
las superficies mejoradas incrementaban la transferencia de calor. En opinién
de los autores, la razén de este fendémeno no estaba claramente identificada,
debido a su compleja dependencia a la geometria, disposicién del tubo vy las
condiciones de operacién. Asimismo, propusieron la necesidad de investigar mds
en la comprensién de la distribucién del flujo y la aparicién de zonas secas, los
cuales tienen un rol muy importante en la mayoria de las aplicaciones de los
FFHXs.

A. Mohamed [69] analizé las transiciones entre los modos de flujo en un
tubo horizontal que rotaba sobre su eje de simetria. Los resultados ilustraron que,
como resultado de la rotacién, las transiciones ocurrian a menores ntimeros de
Reynolds. El mismo autor demostré en otro articulo [70] que las transiciones
entre modos de flujo también ocurren a menores niimeros de Reynolds en tubos
corrugados. Asimismo, observaron que el espesor disminuye al disminuir el paso
de corrugado. Como consecuencia, la transferencia de calor mejoré un 45 % al
utilizar estos tubos. Chen et al [71] también analizaron la transicién en superficies
mejoradas. En este caso, observaron que la histéresis del modo de flujo aumentaba
con el espaciado y la inclusién de aletas bidimensionales, ademds de proponer una
correlacién en funcién de otros dos pardmetros. Otros autores que analizaron las
transiciones, pero en este caso en tubos rectangulares, fueron Wang et al. [72].
Los resultados revelaron que, ademds de los modos de flujo de tubos horizontales,
en este tipo de tubos aparecian otros dos nuevos: limina continua (whole-sheet)
y ldmina rota (torn sheer). Asimismo, observaron la influencia del espaciado de
tubos en estas transiciones. La Figura 1.15 muestra los patrones observados en
los tubos rectangulares ([72]): En otro trabajo [73], Wang et al. demostraron el
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Figura 1.15: Patrones de flujo observados: (a) ldmina continua (whole sheet);
(b) ldmina rota-columna (torn sheet-jet); (c) columna (jer); (d) columna-gota

(jet-droplet); (e) gota (droplet) y (f) 1dmina rota (torn-sheer) [72].

importante efecto del distribuidor en las transiciones de los modos de flujo. Este
trabajo concluyé que el incremento tanto de la distancia entre el distribuidor de
flujo y el primer tubo, como del didmetro del orificio del distribuidor, conlleva
a un incremento del niimero de Reynolds de transicién. Ademds, propusieron
correlaciones de los nimeros de Reynolds de transicién en funcién de la distancia
entre el distribuidor y el primer tubo, asi como del didmetro y espaciado de los
orificios del distribuidor.

Originalmente, Liu et al. [74] focalizaron su estudio experimental en el modo
de flujo gota para diferentes fluidos y espaciados entre tubos. Cuantificaron el
didmetro de la gota por medio de una cidmara de alta velocidad y propusieron
una correlacién para su cdlculo. Asimismo, dividieron el modo de flujo gota en 4
diferentes procesos, los cuales se pueden ver en las fotos capturadas de la evolucion
delagotaenla Figura 1.16. Estas fases también fueron observadas por Killion
y Garimella [27]. Por dltimo, Yan et al. [75] analizaron el impacto del flujo de

¥
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Figura 1.16: Progresion de la gota en el modo de flujo gota [74]: formacién (a-b);
caida (c-f); impacto (f-h), rotura del cuello y repliegue (e-j).

masa, la transferencia de calor y la disposicién de los orificios del distribuidor en
el modo de flujo, el espesor del film y la transferencia de calor en una matriz de
tubos horizontales. Las imdgenes ilustraron que el comportamiento del flujo se
puede dividir en diferentes etapas (Figura 1.17):

» Formacién del film sobre la parte superior del tubo.

» Expansion del film.
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1.3 Estudios experimentales de absorbedores falling film

» Encogimiento del film en la parte central.

» Recopilacién del liquido en la parte inferior.

(a) 50 mL min~—!. (b) 100 mL min~1. (c) 150 mL min—!.

Figura 1.17: Hidrodinidmica del flujo para diferentes caudales.

La Figura 1.17 muestra que, como consecuencia del encogimiento del film, la
superficie mojada es mayor en la primera mitad del tubo. Por consiguiente, la
mixima transferencia de calor de las mediciones se produce en esta zona. Ademds,
como consecuencia de la reduccién del drea de mojado, la transferencia de calor
disminuye en los tubos inferiores [75].

Con el objetivo de comparar las condiciones de trabajo de los estudios anali-
zados en la seccidn 1.3.2, en la Tabla 1.5 se recogen el nimero de Reynolds y el
nimero de Galileo modificado de los trabajos analizados orientados a la hidrodi-
nimica, donde se muestra que la mayor parte de los estudios hidrodindmicos se
centraron en mayores nimeros de Reynolds que los que comtinmente se utilizan
en absorbedores de tubos horizontales que trabajan con la mezcla LiBr — HO:

Tabla 1.5: Ntmero de Reynolds y Galileo modificado para los diferentes ensayos
experimentales de la bibliografia orientados al estudio hidrodindmico.

Autor Reynolds  (Gap,) 1/4
Hu y Jacobi [63] 0-580 5-531
Roques et al. [65] 50-900  17-455
Nosoko et al. [67] 10-150 455
A. Mohamed [69,70]  0-1000  5-546!
Wang et al. [72] 0-575 4-490
Wang et al. [76] 0-800  24-658
Chen et al. [71] 73-634  19-407
Liu et a.l [74] 25-120  178-545
Yan et al. [77] 138-416 455

Una vez detallados los estudios hidrodindmicos, a continuacién, se resumiran los
resultados mds importantes de los trabajos orientados al analisis del espesor del

film.

1A. Mohamed Mohamed [69, 70] proporciond los datos del niimero de Galileo Ga = 75, no

P . . 3 . Y .
del nimero de Galileo modificado Ga,, = 2% . Como no reporta las propiedades termofisicas de

todos los fluidos del estudio, no es posible calcular este pardmetro. Por esa razén, directamente se

ha provisto el nimero de Galileo (Ga)'/*.
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Espesor del film

El espesor del film es otro de los factores determinantes en el comportamiento
de absorbedores, ya que, tanto la transferencia de masa de la interface, tienen una
gran dependencia. Por esta razén, numerosos autores han realizado el esfuerzo
de medir experimentalmente el espesor del film en FFHX, sobre todo en los que
operan con agua.

La revision de la bibliografia se ha enfocado a los FFHX de tubos horizontales.

La mayor parte de estos trabajos han comparado sus resultados con la teoria de
Nusselt [78]. Este realizé un estudio analitico para predecir el comportamiento
del modo de flujo lamina despreciando los efectos de la cantidad de movimiento
del fluido y las fuerzas de tensi6n superficial. Segtin su teorfa, el espesor minimo
del film se obtenia cuando 6 = 90°. Las expresiones propuestas para la prediccion
del espesor () y la velocidad tangencial (v4an) (Ecuacién (1.6) y Ecuacién (1.7),
respectivamente) se presentan en la Figura 1.18:

Figura 1.18: Evoluci6n del espesor del film a lo largo de la direccién tangencial
[79].

1/3
5= sl (1.6)
p(pr— pv) gsin
p1g sin 0 9
Vtan — 27/1,1 (252 —z ) (17)

Varios autores han medido el espesor del film del agua usando una cdmara de
video de alta velocidad para capturar imégenes de la interface iluminada mediante
un laser, en contraste con el polvo fluorescente que se introduce en el fluido
[80-83]. Estos autores concluyeron que la teoria de Nusselt se cumplia mejor en
la parte superior del tubo que en la inferior y propusieron nuevas correlaciones
para el célculo del espesor del film. Concretamente, el espesor minimo se situaba
en 4ngulos circunferenciales mayores que la prevista por Nusselt 90° < 6 < 135°,
Concretamente, Chen et al. [80] afirmaron que el didmetro de los tubos no tiene
mucha influencia en los resultados.
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En lo que se refiere a la técnica de anlisis, Xue et al. [83] cuantificaron que
el error en la medicién puede llegar casi a un 50 % debida a la distorsién 6ptica.
Yang et al. [77], por su parte, compararon la técnica anterior con la técnica de
absorcion espectroscépica del diodo ldser; en el cual obtuvieron desviaciones
del 4.57 %. Hou et al. [84] realizaron la investigacién experimental usando un
micrémetro de desplazamiento para determinar la distribucién del espesor del
film de agua. En este caso, el film también presenté una distribucién asimétrica
alrededor del perimetro del tubo horizontal y aumentaba conforme decrecia
la distancia entre tubos. Ademas de ello, vieron que el espesor obtenido en un
tubo liso era mayor que el logrado en un tubo de superficie avanzada, donde el
didmetro no tenia demasiada influencia.

Para identificar el modo de flujo de estos trabajos, se ha calculado el nimero
de Reynolds, el cual se ilustra en la Tabla 5.

Tabla 1.6: Ntimero de Reynolds del film de los diferentes ensayos experimentales
orientados a la estimacién del espesor.

Autores Re

Gstoehl et al. [81]  26-744
Wang et al. [82]  180-574
Hou et al. [84] 150-800
Chen et al. [80] 184-368
Yang et al. [77] 320-640

Considerando la Ecuacién (1.2) propuesta por Hu y Jacobi para el cilculo
del niimero de Reynolds de transicién, la mayor parte de los estudios el modo
de flujo es de tipo columna y/o limina; seguramente como consecuencia de la
orientacién hacia aplicaciones de desalinacién. Solamente el trabajo de Gstoehl et
al. [81] presenta valores de espesor en los modos de gota y columna. Sin embargo,
se exponen valores promedios, imposibilitando el analisis del comportamiento
transitorio del espesor del film producido en estos tipos de flujos. Por lo tanto,
como el modo de flujo mis comtin en los absorbedores de tubos horizontales es
de tipo gota o columna (Tabla 1.4), la evolucién del espesor en condiciones de
trabajo de absorbedores es un drea que no ha sido dmpliamente estudiado hasta

el dia de hoy.

Area de mojado

Otro pardmetro muy importante estudiado en los FFHX de forma experi-
mental ha sido el drea de mojado. Como se ha mencionado en la Seccién 1.3.2,
su influencia en el comportamiento del absorbedor y, por consiguiente, en el
rendimiento del transformador de calor, es importante.

Stirk et al. [85] analizaron experimentalmente la mojabilidad de un falling
film de tubos horizontales disefiado para destiladores de efecto multiple, el cual
operaba con dos fluidos diferentes: agua desionizada y agua salada. Dentro de su
estudio, investigaron el considerable efecto que tienen en el drea de mojado las
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propiedades termofisicas de los fluidos y, sobre todo, el éngulo de contacto. Stirk
etal. [85], al igual que Yan etal. [75], observaron en sus respectivos estudios que el
drea de mojado era mayor cuanto menor es el dngulo de contacto. Asimismo, este
drea disminuia en los tubos de las filas inferiores. Otro factor importante mostrado
por Stirk et al. [85], fue la histéresis del 4rea de mojado. En sus respectivos ensayos,
la superficie mojada era mayor cuando el caudal de ensayo se fijaba comenzando
de un caudal mayor, que cuando se partia desde un caudal menor.

Lazcano-Véliz et al. publicaron dos estudios sobre la mojabilidad de un ge-
nerador de LiBr — H2O: el primero, un haz de tubos horizontales [86] (Figura
1.19a) y el segundo, un banco helicoidal concéntrico [87] (Figura 1.19b). Ob-
servaron que, en el banco horizontal, los tubos inferiores se mojaban menos y
propusieron un niimero de Reynolds éptimo de funcionamiento para el banco
(Re ~ 57). Asimismo, repararon que el modo de flujo variaba a lo largo de la
direcci6n vertical. En la Figura 1.19a se ilustra que, aunque tedricamente el modo
de flujo es de tipo columna (Ecuacién (1.2)), al unirse diferentes columnas, se
forman grupos de flujos de tipo ldmina en la parte inferior. En cuanto al banco
helicoidal, se llegaron a obtener ratios de mojado del 99.52 % en el modo gota, el
cual consideraron como muy favorable para la transferencia de calor y masa en
FFHX [87]. Otros trabajos experimentales también han sefialado la importancia

o

(a) Banco horizontal para Re = 57 [86] (b) Banco helicoidal en modo gota [87].

Figura 1.19: Mojabilidad en diferentes configuraciones y condiciones de trabajo

de falling films.

del drea de mojado en la transferencia de calor y masa de FFHX. Ribatski y Tho-
me [88] propusieron dividir la superficie en dos zonas diferentes (zona mojada
y zona no mojada) para la estimacién de la transferencia de calor promedio de
un evaporador falling film. Para el caso del ratio de mojado (wetting ratio, W R),
propusieron la siguiente Ecuacién: W R = 0.0024 Re®“. El grupo de Garimella
et al. relaciond en varios trabajos los resultados de un absorbedor de HoO — NH3
con la mojabilidad. Por ejemplo, con el absorbedor con microcanales [89], el W R
creci6 hastaun 0.29 < WR < 0.82, respecto al 0.21 < W R < 0.3 del absorbedor
previamente disefiado [90]. Asimismo, este grupo ha publicado recientemente
un trabajo de documentacién visual muy interesante en los FFHX horizontales
en condiciones reales [91] (Figura 1.20). El modo de flujo fue mayormente de
tipo gota y observaron que estas gotas aportaban un 4rea adicional. Segin este
trabajo, la mayor parte de las gotas se forman por la cantidad de movimiento
transmitido en el impacto de la gota del tubo anterior (Figura 1.20c). El mo-
vimiento axial (Figura 1.20b)observado después del impacto varia el espesor y
el drea de mojado a lo largo del tubo (Figura 1.20a). En el rango analizado, el
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liquido no mojaba completamente los tubos; y los tubos superiores tenian un
ratio de mojado mayor. Asimismo, concluyeron que las propiedades termofisicas
afectan al comportamiento de una manera compleja.

~22 mm

wuw oz~

(c)

Figura 1.20: Caracteristicas de la gota (a) Impacto de la gota. (b) Movimiento
axial. (c) Interaccién entre gotas [91].

En resumen, tanto la ecuacién de Nusselt, como la mayor parte de los ensayos
experimentales se han centrado en flujos de modo columna o limina. No obs-
tante, los absorbedores de LiBr — HyO operan entre los modos gota y columna.
Asimismo, los resultados han demostrado que el espesor varia temporal, axial,
radial y circunferencialmente, asi como con las propiedades relacionadas con la
mojabilidad: 4ngulo de contacto y tipo de superficie (mejorada/no mejorada).
Estos tienen una gran influencia en la hidrodinimica y el drea de mojado y, por
consiguiente, impactan en la transferencia de calor y masa. Sin embargo, hasta el
dia de hoy ningtin trabajo ha cuantificado el efecto del éngulo de contacto sobre
el comportamiento del absorbedor, por lo que se necesita investigar mds para dar
respuesta a las numerosas cuestiones relacionadas con este fenémeno.

1.4 Transferencia de calor y masa en la interface liquido-vapor

Tal y como ocurre en muchas aplicaciones, dentro de los diferentes mecanis-
mos de transferencia de calor y masa, la difusién masica es el mecanismo limitante
del proceso en los absorbedores de LiBr — HyO. Esto se debe al bajo coeficiente
de difusién (D) de la solucién LiBr — HoO [32]. No obstante, en la mayoria de
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los casos la difusion suele estar acompafiada de otro fenémeno.

En la bibliografia, se pueden encontrar numerosos articulos que han analizado
la transferencia de calor y masa entre un liquido y un gas desde el punto de vista
teérico y/o numérico. Estos resultados han sido organizados de acuerdo a las
siguientes aplicaciones:

» Absorcién de CO5[92-97].

» Miquinas de absorcién de amoniaco [33, 98-100] y bromuro de litio
[54, 62, 79, 101-103].

Sistemas de destilacién [104-108].
» Deshumidificadores de desecantes liquidos [109-112].

» Biorreactores [113].

La mayoria de estos estudios ha considerado dos métodos para calcular la
cantidad de masa transferida en la interface:

» Lautilizacién de correlaciones tedrico-experimentales de los coeficientes de
transferencia de calor y masa, como por ejemplo en los siguientes trabajos
[33, 39, 59, 109, 112, 114, 115].

» La utilizacién de formulaciones en funcién de las propiedades termofisicas
y las variables termodindmicas, tal y como se detalla en la bibliografia
[96, 101, 103, 113, 116].

El empleo de correlaciones tedrico-experimentales dificulta el analisis de la
influencia de diferentes variables en el comportamiento de la absorcién, ya que
muchas de ellas carecen de explicacién fisica. Por lo tanto, en esta tesis doctoral
se aplicara solamente el método en base a las formulaciones. Para la formulacién
de la difusion, en la bibliografia se han usado dos leyes fundamentales:

1. La ley de Fick: Esta ley es la mis fundamental y la mas empleada para
describir la difusién, el cual se caracteriza por medio del coeficiente de
difusion. Esta descripcion es la mds comin en fisica, quimica, y biologia.

2. Una segunda ley (no tiene un nombre formal) basada en el uso del coefi-
ciente de transferencia de masa: El empleo de esta ley es muy frecuente en
campos como la ingenierfa quimica y la medicina.

Para la comparacién de las dos leyes, Cussler [117] propone el siguiente
ejemplo. La Figura 1.21 muestra dos recipientes conectados por un tubo capilar
fino y largo. Los recipientes se encuentran a una presion y temperatura constantes,
y tienen el mismo volumen. El recipiente superior contiene nitrégeno (Ns) y el
otro diéxido de carbono (COy). Para medir la velocidad de mezclado, se mide la
concentracién de COs en el recipiente superior, el cual presenta una evolucién
temporal lineal. En estas condiciones, el flujo de masa se define con la Ecuacién
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CO2 Concentration here

Time

Figura 1.21: Experimento simple para la difusién [117].

(1.8):

Flujo CO, — Cantidad masa transferida

(1.8)

tiempo (drea capilar)

Asumiendo que el flujo es proporcional a la concentracién, se define el coefi-
ciente de transferencia de masa k. Asi, el flujo se puede expresar en funcién de la
concentracién como (Ecuacién (1.9)):

Diferencia
Flujo CO; = & | concentracién (1.9)
COq

Por otro lado, se puede asumir que el flujo es inversamente proporcional
a la longitud capilar. Si se define D como el coeficiente de difusion, se puede
determinar el flujo de masa para la Ley de Fick como (Ecuacién (1.10)):

(1.10)

Flujo CO5 — D <Diferencia concentracién C02>

Longitud capilar

Aunque las dos leyes funcionan correctamente en la mayor parte de los casos,
resulta que ninguna de las dos suposiciones es adecuada para todos los casos. Por
ejemplo, cuando el capilar es fino o existe alguna reaccién quimica entre los
dos gases, el flujo podria no ser proporcional a la diferencia de concentracién.
Normalmente, se tiende a expresar los resultados mediante la ley de Fick, por la
naturaleza fisica de su definicién. Sin embargo, en muchos casos es conveniente
utilizar una aproximacién més fenomenoldgica para calcular las transferencias de
masa promedios en funcién de la posicién y el tiempo, por medio de coeficientes
de transferencia de masa.

A continuacidn, se definen las dos leyes fundamentales.

1.4.1 Ley de Fick

En 1855, Fick [118] formulé que la razén de difusién masica de una especie
en una mezcla gaseosa es proporcional al gradiente de concentracién de esa
especie. Concretamente, defini6 el flujo de masa usando la analogia de Fourier
[119]. La concentracién se puede expresar en base a la fraccién masica o molar.



Introduccién 27

En este trabajo, el término w se referird a la fraccién mésica de la especie; es decir,
la cantidad de masa de una especie respecto a la cantidad de masa total. Para la
concentracién molar, se utilizar el término ¢. Como la solucién analizada en este
trabajo es el LiBr — H»O, la fraccién mdsica de LiBr, y la concentracién molar,
se definirdn con las Ecuaciones (1.11a) y (1.11b), respectivamente.

T MLiBr _ pLiBr’ (1.11a)
Meotal Protal
Niip: [ mol
Br = — . 1.11b
CLiBr % m3 ( )

Asi, el flujo de difusién unidimensional de especies por unidad de drea (J) en
coordenadas cartesianas se calcularia con la Ecuacién (1.12), el cual es conocido
como la Primera Ley de Fick:

0
J=-pD" (kgs ' m?), (1.12)
0z
donde D es el coeficiente de difusion. Fick determind la siguiente ecuacién de

conservacién (Ecuacién (1.13)), algunas veces llamado como la Segunda Ley de
Fick:

ow 0w
— =D—F. 1.13
ot 072 (1.13)

En funci6n de la naturaleza de la difusion, la ley de Fick adquiere diferentes
formas. En el caso de la difusién estacionaria (Figura 1.22), como el flujo es cons-
tante, el perfil de fracciones misicas a través del film para un régimen puramente
difusivo es lineal.

Figura 1.22: Difusién estacionaria a través de un film [117].

Asi, el flujo de masa se calcularia mediante la Ecuacién (1.14):

wy — wy)

_ (
J=—pD— (1.14)

La mayor parte de los articulos analiticos y numéricos analizados en esta tesis
doctoral han utilizado la ley de Fick para el célculo del flujo de masa absorbido
[40, 53, 56, 60, 97, 102, 103, 110, 116, 120—140].
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1.4.2 Teorias de coeficientes de transferencia de masa

Este punto de vista asume que los cambios en la concentracién/fracciéon
misica se limitan a la interface y que en las demas regiones los fluidos estin bien
mezclados. En funcién de la definicién, el coeficiente de transferencia de masa
puede tener diferentes unidades. La definicién mds empleada es aquella en el cual
el flujo (V1) es definido como la cantidad de moles transferido por unidad de
drea y tiempo (Ecuacién (1.15)):

N1 =k (cif — o) (1.15)

donde ¢j y ¢ son la concentraciéon molar de equilibrio en la interface y en el
resto del liquido, respectivamente.

Normalmente, los coeficientes se calculan mediante correlaciones que utilizan
ntimeros adimensionales. Estas se dividen en correlaciones para fluido-s6lido
o fluido-fluido y tienen una precisién del orden del 30 %. Por ejemplo, una
correlacién utilizada en los falling film es (Ecuacién (1.16), [117] ):

= 0.69(%)0'5 (1.16)

donde v,y es la velocidad promedio del film. Como se puede observar, el coefi-
ciente de transferencia de masa depende del coeficiente de difusion y la velocidad,
ambos elevados a 0.5. Por lo tanto, cualquier teoria deberia incluir ambas varia-
bles. No obstante, la Ley de Fick (Ecuacién (1.12)) no considera la variable de la
velocidad. Para la necesidad de la inclusién de la velocidad, se han desarrollado
diferentes teorias. En este caso se resumen las dos teorias principales:

Teoria del film
pP1 I Resto del
Film liquido
o liquido
|
Gas c
z=0 z=1

Figura 1.23: Esquema de la interface del film para la transferencia de masa.

Esta teoria fue propuesta por Nernst en 1904 [141] y asume que existe un
film liquido que se encuentra estancado en la interface (Figura 1.23). Asimismo,
se realizan las siguientes hipétesis:

» Las regiones estin divididas en gas libre, el film liquido y el resto del liquido.

» La transferencia de masa y el flujo del fluido ocurre en un delgado film de
la interface.
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» El flujo de masa a través del film es estacionario.

La teoria asume que el refrigerante tiene una difusién lenta dentro del ab-
sorbente y que esa difusién se genera inicamente en la direccién transversal del
film, el flujo se podria calcular mediante la Ecuacién (1.15).

Como se ha considerado un flujo estacionario, se puede suponer que el perfil
de concentraciones es lineal. Igualando con la ley de Fick, se obtiene la Ecuacién
(1.17) para el calculo del coeficiente de transferencia de masa:

=T (1.17)

El flujo mésico se calcularia de la siguiente manera (Ecuacién (1.18)), en
funcién de las fracciones masicas:
pD
J1 = pk (Wi — Weo) = T (Wi — Weo) - (1.18)

Como se observa, segiin esta teoria el coeficiente de transferencia de masa
es directamente proporcional al coeficiente de difusién D e independiente de la
velocidad, el cual no coincide con las correlaciones observadas en la bibliografia
[117] (Ecuacién (1.16)). Aun asi, esta teoria es valida porque proporciona una
visién fisica simple del problema y predice con precisién la transferencia de masa

causada por soluciones concentradas para algunas condiciones de trabajo [117].

Teoria de Penetracién de Higbie

Esta segunda teoria fue propuesta por R. Higbie en 1934 [142] y ofrece una
mejor visién fisica que la anterior, aunque con una complejidad matemitica
mayor. Esta teorfa ha sido utilizada en numerosos trabajos, tal y como se refleja
en la bibliografia [62, 96, 111, 113, 143-147]. Excepto en los estudios de Chen et
al. [62] y Wen et al. [111], en todos los demds casos que han utilizado esta teoria
la concentracién/fraccién misica del refrigerante/gas absorbido en el liquido
absorbente ha sido muy baja.

P g Liguido
Cit + v fluyendo _

\ ‘ )
\_ (Tiempo pequefio) o

it
Gas =
a
{
§
Loz (Tiempo mas largo)
3 >
X i z=0co

Figura 1.24: Teoria de penetracién de Higbie.

Segtin esta teoria, la transferencia de masa por difusién ocurre en el ilm que se
encuentra cerca de la interface. Considerando que en la interface la concentracién
se encuentra en equilibrio con el gas, junto con las hipétesis realizadas en la teorfa
del film, esta teoria realiza las siguientes suposiciones :
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» El espesor del liquido es muy grueso.
» La difusion tnicamente es importante en la direccién transversal.
» La conveccién solamente es relevante en la direccién longitudinal.

» Cada elemento del liquido permanece en contacto el mismo periodo de
tiempo con el gas/vapor.

La resolucién de este problema se realiza por medio de la segunda ley de
Fick (Ecuacién (1.13)). Para su resolucién, se aplica el método de combinacién
de variables de Boltzmann [148], con las siguientes condiciones de contorno
(Ecuaciones (1.19a), (1.19b) y (1.19c¢)).

t=0, z>0, cif = Coo, (1.193)
t>0, 2=0, c =, (1.19b)
Z =00, C= Coo- (1.19¢)

Tal y como se ha realizado anteriormente, suponiendo que el coeficiente de
difusién D es constante, se puede obtener la relacién de ¢jralo largo de z en un
instante de tiempo ¢ (Ecuacién (1.20)).

(1.20)

donde ¢ es la concentracién en el resto del luido, ¢, la concentracién a una
distancia z de la interface y ¢;s°? la concentracién de equilibrio en la interface.
La funcién error, etf, se define en la Ecuacién (1.21):

erf (z) = ;% /exp (—2%)d=. (1.21)
0

Suponiendo que la difusién misica se produce en las dos direcciones de la
interface (direccién liquido-gas y direccién gas-liquido), el cual se denominard
difusién 2D, y combinando con la primera ley de Fick (Ecuacién (1.12)) se
obtiene la Ecuacién (1.22) en base mésica:

J D ;22 eq
=p Eewt (wif — woo) . (1.22)

Como el objetivo es calcular el flujo en la interface, esto es, cuando z = 0, la
ecuacién tomaria la siguiente forma:

J= p\/g (wf;? — woo) . (1.23)

Este flujo de masa es para el instante ¢, y no un promedio sobre el tiempo. Asi, el
coeficiente de transferencia de masa para un instante ¢ resulta

k() =1/ =. (1.24)
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El coeficiente promedio de la transferencia de masa (kayvg) en un intervalo de
tiempo (t. también llamado tiempo de contacto) se calcularia integrando la
Ecuacién (1.25)

te

Kavg = tlc/n(t) dt = 2’/735' (1.25)

0

Existen diferentes hipdtesis para el cdlculo del tiempo de contacto. Como en este
caso se ha utilizado la hipétesis de que el tiempo de contacto es corto, se calcula
con la Ecuacién (1.26)

fp= — (1.26)

Umax

donde vax es la velocidad maxima de la interface. Por lo tanto, el coeficiente de
transferencia de masa promedio se obtiene mediante la Ecuacién (1.27):

Kavg = 21/ %. (1.27)

Por consiguiente, el flujo de masa promedio absorbido se calcularia por medio

de

Dvmax
Jave = 2p ma (wie{q — woo) . (1.28)

Esta misma ecuacién (Ecuacién (1.28)) se obtiene por medio de la Teoria
de renovacién de superficie [149]. Esta fue propuesta por Danckwerts en 1951
y, dividiendo la geometria considerada por Higbie en dos regiones, calcula el
coeficiente de transferencia de masa promedio utilizando la probabilidad.

Es importante resaltar que estas teorias no son muy satisfactorias en algunas
aplicaciones. De hecho, en 1977 Schlunder [150] sefialé que la hipétesis de que
la velocidad es uniforme difiere mucho de la realidad y, por consecuencia, los
coeficientes de transferencia de masa medidos experimentalmente son mayores
que los previstos por medio de estas teorias.

Cabe destacar que la mayor parte de los estudios teéricos y numéricos de
la transferencia de calor y masa en los procesos de absorcion de vapor han sido
formulados mediante la ley de Fick [40, 53-55, 60, 93, 97, 102, 110, 116, 120~
140, 151]. Adn asi, es importante subrayar que en la absorcién de gases como
el CO, prevalece la ley de Higbie [62, 111, 113, 143-147, 152]. Por lo tanto,
hasta el presente no hay un consenso establecido que priorice alguna ley en los
procesos de absorcién. Ademis, a pesar de la amplia investigacién en el campo de
la absorcidn, no existe un solo estudio unificado que aborde la diferencia existente
entre las diferentes formas de determinar la absorcién.

Asimismo, los estudios que emplean la ley de Fick han realizado dos diferentes
hipétesis del tipo de difusion existente en la interface. Algunos han supuesto que
la difusién mésica en la interface ocurre en las dos direcciones (difusién 2D) vy,
por lo tanto, el flujo de absorcién ha sido calculado mediante la Ecuacion de Fick
(1.12), como por ejemplo en [29, 55, 93, 97, 102, 121, 123, 137, 151].
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Por el contrario, otros trabajos han considerado que el absorbente no es volitil
y, por consiguiente, que no existe transferencia de masa liquido-vapor (difusién
1D) [40, 54, 60, 110, 120, 122, 124, 126129, 134-136, 138-140, 153, 154]. Este
fenémeno ha sido nombrado de forma diferente como, por ejemplo, difusién
unilateral [155]. Como resultado, la ecuacién para la estimacion del flujo local de
absorcién ha sido modificada, introduciendo el término de la fraccién masica del
absorbente en el denominador (wy;p, ;). El desarrollo para la obtencién de esta
ecuacién se detalla en la Seccién 5.2.6.

Hasta el momento, la literatura no muestra una evidencia acerca de qué
hipétesis es méds conveniente, ya que la mayor parte se ha limitado a realizar el
anilisis de la absorcién con una metodologia concreta y no hay ningtin trabajo
comparativo entre las diferentes metodologias. Ademis, el efecto de la hipdtesis
en los resultados de los modelos de absorcion tampoco ha sido examinada en

detalle.

1.5 Estudios analiticos y numéricos de absorbedores falling film heat
exchangers

La investigacién sobre la absorcién en FFHX desde el punto de vista analitico
y numérico es una preocupacién constante dentro de la comunidad cientifica y ha
sido estudiada por muchos investigadores. Existe una gran variedad de articulos de
diferentes tipologias de absorbedores (placa plana, tubos horizontales y verticales,
de membranas, ...) operando con distintas mezclas de liquido-gas bajo distintas
condiciones de trabajo.

Killion y Garimella [157] realizaron un resumen de los modelos orientados a
la absorcién de falling films de tubos horizontales que incluian la transferencia de
calor y masa. Sus principales conclusiones fueron los siguientes:

» La comprensién de la hidrodindmica del film necesita ser mejorada, ya
que tiene un gran impacto en los resultados. Ademds, la asuncién de flujo
laminar continuo no es muy apropiada, ya que en la prictica se buscan
inestabilidades del flujo para mejorar la absorcién.

» Se requieren modelos tridimensionales (3D) que incluyan efectos de la
mojabilidad de la superficie para predecir la variacién del fenémeno de la
mojabilidad tanto espacial, como temporalmente.

» Los modelos deberfan contener el efecto del impacto de la gota y de las ondas
generadas debido a su influencia en la redistribucién de la concentracién.

» La hidrodindmica tiene que ser considerada de manera acoplada con la
transferencia de calor y masa, ya que éstas alteran las propiedades termofi-
sicas.

Desde entonces, existen numerosos estudios de anélisis de absorbedores de LiBr — H,O
realizados mediante modelos analiticos y numéricos en la literatura. Para facilitar
el seguimiento del estado del arte, estos trabajos se han clasificado como:

» Modelos analiticos y numéricos desarrollados por diferentes autores.
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» Modelos numéricos que usan el Finite Volume Method.

Esta clasificacién se ha realizado debido a que los modelos analiticos y numéricos
desarrollados no han considerado las propiedades de mojabilidad del absorbedor.
Estos, con el objetivo de adecuar los resultados de los modelos a los experimentales,
han introducido ajustes mediante correlaciones empiricas. Ademds, en el caso de
los modelos analiticos estudiados, no se ha realizado ningin trabajo para predecir
la hidrodindmica o el espesor del film, se han limitado solamente en analizar los
trabajos orientados a la prediccién de la transferencia de calor y masa.

1.5.1 Modelos analiticos y numéricos de absorbedores desarrollados por
diferentes autores

En los FFHX de tubos horizontales que operan con la solucién LiBr — HyO,
se han realizado diversos modelos, tanto analiticos [158—160], como numéricos
[33, 40, 42, 116, 122, 133, 138] y asumiendo a la vez, diferentes simplificacio-
nes e hipdtesis. El objetivo de estos trabajos ha sido predecir la transferencia
de calor y masa de absorbedores de tubos horizontales que operan con la solu-
cién LiBr — HoO. No obstante, todos estos estudios tomaron como hipétesis la
mojabilidad completa de los tubos.

Los primeros que usaron el concepto de ratio de mojabilidad o Werting Ratio
(W R) en sus modelos fueron Jeong y Garimella [161]. El W R fue definido como:

Amojada
Atotal

WR= (1.29)
Desde entonces, numerosos autores han incluido valores constantes del W R
en sus modelos [43, 60, 126, 140, 162]. Los resultados de estos modelos fueron
comparados con ensayos experimentales. Cabe destacar que utilizaron el mismo
valor de W R para todos los tubos, aunque Sultana et al. [140] recalcaron la
importancia de incluir un W R variable en funcién del niimero de tubos. Los
valores de W R utilizados para la correlacion de resultados estaban dentro del
rango 0.50 < WR < 0.83. Todos estos autores subrayaron la importancia de este
pardmetro en los resultados de los modelos, sobre todo en caudales bajos.

Posteriormente, Giannetti et al. [79, 163] propusieron calcular el WR en
funcién del nimero de Reynolds critico necesario para conseguir la mojabilidad
completa, Reg (Ecuacién (1.30)):

Re
WR=—. 1.30
Rey (1.30)
En el primer trabajo [163], usaron la relacién propuesta por Maron et al. [164].
Sin embargo, en el segundo trabajo [79] propusieron una correlacién propia.

Nagaravapu y Garimella [100] emplearon de una forma similar una correla-
cién propuesta por Krishna y Garimella [165]. En este caso el absorbedor fue de
H50 — NH;. Los valores de W R oscilaron entre 0.80 < W R < 0.83.

Por otro lado, los FFHX de LiBr — H2O de placas planas [29, 102, 114, 129,
134-137, 154, 166, 167] y tubo verticales [53, 54, 139] también han sido estu-
diados por muchos investigadores por medio de modelos propios. Sin embargo,
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todos estos modelos han considerado que el dominio computacional tiene sola-
mente dos dimensiones (2D) y a la vez, la hipétesis de mojabilidad plena. Por lo
tanto, en estos modelos no se ha evaluado la influencia de la mojabilidad, sobre
todo en la FFHX de placas planas.

En resumen, la mayoria de los estudios se ha centrado en utilizar ratios de mo-
jado puramente empiricos o incluso una mojabilidad completa, lejos de la realidad
experimental y, por lo tanto, existe la necesidad de analizar el comportamiento
de los absorbedores FFHX considerando el efecto de la mojabilidad.

1.5.2 Modelos numéricos de absorbedores basados en el Finite Volume
Method

Debido al interés de su comportamiento y el avance de herramientas numé-
ricas basadas en el método de volimenes finitos (FVM, del inglés Finite Volume
Method), los absorbedores falling film han sido 4mpliamente estudiados por medio
de este método. Todos estos estudios tienen en comun la utilizacién del método
Volume of Fluid (VOF), propuesto por Hirt y Nichols [168], para la captura de
la interface liquido vapor y el método Continuum Surface Force Model (CSF),
formulado por Brackbill et al. [169] para la inclusion de la fuerza creada por la
tension superficial. Sin embargo, el analisis del estado del arte no se ha centrado
solamente en modelos de la solucién LiBr — HyO de absorbedores. Con el objeti-
vo de profundizar en estos modelos, el estudio se ha extendido a otras soluciones
y configuraciones de FFHXGs.

Para el analisis de estos estudios, la Seccién 1.5.2 se ha dividido en tres grupos:

1. Estudio de la transferencia de calor y masa.
2. Estudio de la hidrodindmica y el espesor del film (isotérmicos y adiabaticos).

3. Estudios de FFHXs que consideran el dngulo de contacto.

Estudios de la transferencia de calor y masa

Con el objetivo de estudiar el comportamiento del flujo de modo gota en
los tubos horizontales, Killion y Garimella [170] fueron los primeros en reali-
zar modelos isotérmicos de LiBr — HyO en 2D y 3D basados en el FVM. La
eleccién de este modo de flujo fue, segtin los autores, debido a que las gotas
contribuyen significativamente en el proceso de absorcién. Modelaron un tubo
y usaron condiciones de contorno periddicas para modelar la interaccion entre
subsiguientes gotas. Observaron que los modelos 2D no predecian correctamente
el flujo. Subramaniam y Garimella [103, 151] extendieron este trabajo inclu-
yendo la transferencia de calor y masa. Los mismos autores observaron que la
formacién, separacion y el impacto de las gotas afectaba considerablemente en
la transferencia de calor y masa, ya que homogeneizaban la solucién y con ella
mejoraba considerablemente la transferencia de calor y masa.

En la misma linea, varios autores [171, 172] realizaron modelos 2D de FFHX
de LiBr — Hy0 de un tubo horizontal, asi como en los tubos verticales y placas
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planas [32, 123, 124, 131]. Sin embargo, el niimero de Reynolds de los estudios fue
muy alto (1702 < Re < 4171), fuera del rango de operacién de los absorbedores
de LiBr — HyO (Tabla 1.2).

Posteriormente, Chen et al. [62] analizaron en 3D la absorcién de vapor
de la solucién LiBr — HyO para un nuevo disefio de absorbedor. En este caso,
el niimero de Reynolds de la solucién fue de Re = 20. En los resultados de
los modelos observaron que el nuevo disefio mejoraba considerablemente la
mojabilidad de los tubos y, por consiguiente, la transferencia de calor y masa
mejoraba hasta un 33.4 %. De la misma forma, Hosseinnia et al. [132] analizaron
la transferencia de calor y masa de un FFHX de tubos horizontales operando en
los modos de flujo gota y columna. Estos concluyeron que el vapor absorbido
era mayor en el modo gota, atribuyendo este comportamiento a su naturaleza
transitoria.

Por otra parte, también se han realizado varios andlisis de la transferencia
de calor y masa en evaporadores para aplicaciones de desalinizacién. Abraham
y Mani [104] realizaron un modelo 2D para analizar el efecto del caudal (73 <
Re < 1512), el didmetro del tubo y la temperatura de la pared. Los resultados del
espesor del film fueron comparados con Hou et al. [84]. La principal novedad
fue que la transferencia de calor aumentaba disminuyendo el didmetro. Qi et
al. [173] propusieron un modelo numérico 3D de un tubo ovalado para un
rango de nimero de Reynolds de 28 < Re < 520. La principal aportacién
fue la utilizacién de un dngulo de contacto de ¥ = 30° en las simulaciones,
aunque este valor no coincida con el dngulo de contacto estitico entre el agua
y aluminio-latén (material de los tubos), tal y como se observa en el trabajo
de Martinez-Urrutia et al. [174]. Los autores observaron que el coeficiente de
transferencia de calor mejoraba un 20 — 22 % respecto a un tubo circular. En la
misma linea, Yang et al. [175] realizaron un modelo en 2D para entender mejor
los mecanismos microscépicos de la transferencia de calor en evaporadores falling
film para nimeros de Reynolds altos (600 < Re < 1250), los cuales concluyeron
que tanto la conduccién, como la conveccién, contribuyen significativamente en
los mecanismos microscopicos de transferencia de calor.

Como se ha podido observar, en la mayoria de los trabajos orientados al
andlisis de la trasferencia de calor y masa de modelos basados en el método FVM,
el rango del niimero de Reynolds es mayor que el rango tipico de los absorbedores
de AHTs (Tabla 1.2). Solamente Killion y Garimella [170] y Chen et al. [62]
para el caso de LiBr — HyO, y Qi et al. [173] para el caso del agua, analizaron
en el modo de flujo gota. No obstante, este tltimo trabajo ha sido el tinico en
tomar en cuenta las propiedades de mojabilidad, ya que todos los demds han
considerado que las propiedades de mojabilidad son ideales (el 4ngulo de contacto
ha sido de ¥ = 0°). Es muy importante resaltar que el dngulo considerado en
el estudio de Qi et al. [173] ha sido menor que el 4ngulo estitico entre el agua
y el aluminio-latén, que tiene un valor de alrededor de ¥ = 60° a temperatura
ambiente, el cual fue medido por Martinez-Urrutia et al. [174]. Por todo ello, se
confirma que a dia de hoy no se ha estudiado en profundidad la influencia que
tienen las propiedades de mojabilidad en los modelos de absorbedores basados en
el FVM que operan con la mezcla LiBr — HyO en flujos de modo gota.
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Estudio de la hidrodindmica y el espesor del film

En los tltimos afios, se han multiplicado los esfuerzos para simular el compor-
tamiento hidrodindmico del fluido en falling films mediante el método de FVM,
utilizando el agua como fluido base y en condiciones isotérmicas y adiabaticas.

Sun et al. [176] estudiaron numéricamente las caracteristicas del flujo de agua
en 2 tubos horizontales. Los resultados fueron comparados con los resultados
experimentales de Ouldhadda et al. [177] y la tendencia dentro del rango 30 <
6 < 120 fue similar. En este caso el niimero de Reynolds del modelo fue alto
(Re > 400).

Qiu et al. [178] realizaron un modelo en 2D de dos tubos horizontales con el
objetivo de analizar la variacién temporal del flujo de limina y estudiar en detalle
la distribucién del espesor del film en la direccién circunferencial. Analizaron la
influencia que tenian en estos parimetros el niimero de Reynolds de la solucién
(300 < Re < 1200) y la distancia entre tubos para diferentes didmetros. Los
autores concluyeron que el flujo llegaba a un estado estacionario una vez la
solucién mojaba toda la superficie del tubo. Asimismo, el valor minimo del espesor
lo obtuvieron dentro del rango 100 < 6 < 140. Esta diferencia lo atribuyeron al
efecto de la cantidad de movimiento del fluido, el cual no fue considerado por
Nusselt [78].

Qiu et al. [179] extendieron el trabajo para estudiar el espesor en 3D de flujos
de modo columna (171 < Re < 368). Los resultados fueron comparados con
Chen et al. [180], obteniendo errores menores que el 20 %. En el modelo de 2
columnas, observaron que el espesor méximo se encontraba en el centro entre
las columnas.

Chen et al. [181], por su parte, propusieron valores de los nimeros de Rey-
nolds criticos para diferentes modos de flujo de agua de un falling film mediante
un modelo 3D de dos tubos, los cuales fueron validados experimentalmente por
los mismos autores.

Paralelamente, Li et al. [182] estudiaron la influencia del contraflujo de gas
en los tipos de flujo. Las principales novedades fueron que usaron una funcién
propia (User Defined Function, UDF) que calculaba el arrastre producido por el
gas y que utilizaban el modelo laminar o k — € turbulento en funcién del nimero
de Reynolds de transicién, que lo estimaron en Re = 350. Los resultados para el
tipo de flujo fueron validados mediante resultados experimentales realizados por
ellos mismos. Observaron que, aumentando la velocidad del gas, aumentaban los
nimeros de Reynolds de transicién entre modos de flujos, excepto en la transicién
columna-ldmina.

Cabe destacar que, en todos los modelos isotérmicos, el nimero de Reynolds
es mayor que en el rango de operacién de absorbedores de AHTs (Tabla 1.2).
Asimismo, todos estos modelos también asumen que las propiedades de mojabi-
lidad son ideales. Por el contrario, los ensayos tanto de transferencia de calor y
masa, como de caracterizacién de la mojabilidad del agua, han demostrado la
influencia de estas propiedades, tales como el dngulo de contacto y la tensién
superficial.
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Estudios de falling film heat exchangers que consideran el dngulo de contacto

En la literatura existen varios modelos realizados para falling films de placas
planas que resaltan la importancia de la mojabilidad en su comportamiento. Lan
et al. [183] analizaron tanto numérica, como experimentalmente un FFHX con
diferentes mezclas de agua y surfactante (Surfynol 465)2. Observaron que, cuan-
to mayor era el dngulo de contacto, mayor era el espesor del film y menor el
irea de mojado del agua. La Figura 1.25a muestra que el drea de contacto (Z)
es mayor, mientras el espesor es menor (Y) en el caso del dngulo de contacto
minimo (¢ = 17°) en una placa plana inclinada ¢ = 60° respecto al eje vertical.
Asimismo, afirmaron que los resultados numéricos estaban dentro de la incerti-
dumbre de medida al realizar la comparacién entre el drea de mojado predicho
con los resultados numéricos y el drea medido en los ensayos experimentales para
diferentes dngulos de contacto (Figura 1.25b). Igualmente, Qi et al. [184], Dong
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del film. (b) Q [cm®/s]

(b) Comparacién de los valores del film
medidos y los obtenidos en la simulacién.

Figura 1.25: Anélisis de la mojabilidad en placas planas [183].

et al. [109] y Wen et al. [111] estudiaron el drea de mojado y la absorcién de
humedad en un FFHX de placas planas de diferentes materiales con distintas
propiedades de mojabilidad, operando con agua desionizada y LiCl — H2O. Los
resultados de los modelos confirmaron que las propiedades de mojabilidad tienen
una influencia muy grande en el comportamiento del deshumidificador (Figura
1.26). Obtuvieron unos resultados muy parecidos a los experimentales y lograron
mejoras de hasta el 28 % en el ratio de humedad al pasar de ¥ = 85°a ¥ = 5° en
el dngulo de contacto. Para concluir con los deshumidificadores, recientemente
Wen et al. [111] analizaron la influencia del 4ngulo de contacto en el ratio de
absorcién de humedad por medio de un modelo 3D basado en el FVM. Los
resultados del modelo predecian el 4rea de contacto de la placa plana con un
error méximo de 3.58 %. Asimismo, mediante el uso de superficies hidrofilicas
y curvadas, se consiguieron mejoras en el ratio de absorcién de humedad de
hasta un 70 %. En la misma linea, Singh et al. [185] investigaron la influencia del
angulo de contacto en el 4rea de mojado de un FFHX de placa plana inclinada.

2En el trabajo de Lan et al. [183] el simbolo del éngulo de contacto empleado ha sido 6, mientras
que en esta tesis doctoral se ha utilizado U. Por esta razdn, en el texto que se refiere a la Figura
1.25, 6 representa al dngulo de contacto.
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1.5 Estudios analiticos y numéricos de absorbedores falling film heat exchangers

(a) 0 = 84.6° (b) 6 =15.7°

Figura 1.26: Comparacién entre la interface obtenida por medio de modelos
numéricos y en los ensayos experimentales para diferentes dngulos de contacto
[109].

Concluyeron que el dngulo de contacto tiene una gran influencia en el drea
de mojado, aunque a partir de una inclinacién de la placa de ¢ = 60°, el drea
de mojado permanece constante. Los resultados fueron validados mediante los
resultados experimentales de Hoffmann et al. [186]. De la misma forma, Cooke et
al. [187] efectuaron la comparacién de su modelo con Hoffmann et al. [186], que
tenia como novedad la utilizacién del refinamiento de malla avanzada (Advanced
Refinement Method). En este caso, los resultados del drea de mojado del modelo
fueron menores que los resultados experimentales. Weber et al. [188] crearon dos
modelos numéricos, uno para placas planas y otro para tubos horizontales, en dos
cédigos diferentes: Open Foam y CFX. El dngulo de contacto considerado para el
agua fue de ¥ = 70°. Los resultados ilustraron que CFX subestimaba el drea de
mojado, mientras que con Open Foam se conseguian mejores resultados, el cual
atribufan al método semiexplicito empleado. Para terminar con los falling film de
placa plana, Sebastia-Sdez et al. [152] observaron mejoras de hasta un 85% en la
transferencia de masa al pasar de un dngulo de contacto de ¥ = 60° a ¥ = 20°.

En el caso de falling films de tubos horizontales, los primeros que analizaron
la influencia de las propiedades de mojabilidad en un modelo FVM fueron Ji et
al. [189]. Estos autores estudiaron el efecto del dngulo de contacto de un tubo
hidrofilico (' < 90°) en la hidrodindmica, el drea de mojado, el espesor y la
velocidad de la solucién LiBr — H5O en un tubo horizontal mediante un modelo
en 2D. El rango del niimero de Reynolds del estudio fue de 42 < Re < 264y
observaron que el dngulo de contacto tiene una gran influencia en los resultados
(excepto en la velocidad) y propusieron una ecuacién alternativa para el célculo
del espesor.

Recientemente, el drea de mojado y las propiedades de mojabilidad han
cobrado una gran importancia en los analisis de FFHX de tubos horizontales.

Considerando el 4ngulo de contacto por medio de un modelo 2D, Zhao et
al. [190] estudiaron la transferencia de calor en un FFHX de tubos horizontales,
el cual operaba con tubos de cobre y agua. En este caso, emplearon un dngulo
de contacto de ¥ = 10°. Con un modelo FVM de 3D, pero en este caso usando
un dngulo de contacto de U = 30°, Lee et al. [191] también investigaron la
transferencia de calor en FFHX de tubos horizontales, pero en este caso orientado
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a evaporadores.

Ding et al. [192] analizaron la influencia que tiene al 4ngulo de contacto
(0° < ¥ < 60°) en el modo de flujo gota y columna. Asimismo, consideraron las
condiciones iniciales de mojado por medio del 4ngulo de contacto de avance y
de retroceso. Los resultados mostraron que el aumento del 4ngulo de contacto
reducia el drea de mojado y la velocidad de propagacién del film y que las

condiciones iniciales de mojado también influyen en la hidrodinimica del FFHX.

En el caso de los modelos isotérmicos, la mayoria de los modelos han utilizado
agua como fluido de trabajo y los nimeros de Reynolds analizados indican que en
la mayoria de los casos el flujo era de modo columna-limina o limina. Ademds,
la generalidad de estos modelos de tubos horizontales han asumido propiedades
de mojabilidad ideales y no han considerado la interaccién entre las entradas
de solucién adyacentes, ya que solamente han simulado una sola entrada de
solucién. Sin embargo, en falling film de placas planas, varios trabajos numéricos
han resaltado la importancia de considerar el dngulo de contacto en los modelos
numéricos para obtener resultados similares a los experimentales. En estos estudios
se ha fijado el 4ngulo de contacto estitico en los modelos.

No obstante, en los FFHX de tubos horizontales el 4ngulo de contacto ha
sido considerado en pocas ocasiones. Ademds, en los trabajos que han tenido en
cuenta las propiedades de mojabilidad, el angulo de contacto utilizado ha sido
menor que el Angulo de contacto estitico. A pesar de la amplia investigacién en
el campo de la absorcién, no existen trabajos que han considerado el efecto de la
mojabilidad en la transferencia de calor y masa de absorbedores. La investigacién
en este drea se ha limitado a estudiar la influencia del 4ngulo de contacto en la
hidrodinidmica de FFHX y no hay un acuerdo general respecto a ella. Ademas,
existen trabajos que ponen en duda la idoneidad de utilizar 4ngulos de contacto
estdtico, proponiendo el uso de dngulos de avance y retroceso [193-195] o dngulos
dindmicos [196-200].

Por todas estas razones, el estudio de la influencia de la mojabilidad esta
cobrando cada vez mds importancia e los FFHXs.
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2 MOTIVACION Y OBJETIVOS

2.1 Motivacion

La recuperacién del calor residual es esencial para mejorar la sostenibilidad
del planeta y, concretamente, la tecnologia de los AHT's ofrece grandes opor-
tunidades para su reutilizacién. El absorbedor es el componente que limita el
comportamiento de los AHT's y los ensayos experimentales de absorbedores que
operan con la solucién LiBr — H,O indican que la mojabilidad es un factor clave
en su rendimiento, por lo que su estudio es vital para el avance de esta tecnologia.
Asimismo, a raiz del uso de surfactantes, existe una necesidad de comprender a
nivel local los mecanismos de transferencia de calor y masa. En conjunto, hoy
dia persiste la incertidumbre de la influencia que tienen las diferentes variables
en la transferencia de calor y masa de AHTs.

En los absorbedores de tubos horizontales, los ensayos experimentales y mo-
delos numéricos han demostrado que, debido a su naturaleza transitoria, el flujo
de modo gota es el més propicio para maximizar la absorcién. No obstante, este
modo de flujo presenta una serie de inconvenientes. Por una parte, debido al bajo
caudal, es muy frecuente la aparicién de zonas secas. Por otra parte, los pocos
estudios existentes no han sido capaces de identificar la variacién temporal y espa-
cial del espesor del film, cuya medicién experimental es muy complicada. Ademas
del espesor, para la optimizacién del comportamiento de los absorbedores es
necesario el anilisis conjunto de la influencia de las condiciones geométricas y de
operacién en los resultados relacionados con la hidrodindmica, el 4rea de mojado
y la transferencia de calor y masa. Lamentablemente, por todos estos motivos,
la construccién de un banco de ensayos que incluya todos estos pardmetros se
presenta inviable. Precisamente, la mayoria de los estudios hidrodinimicos de la
bibliografia se han centrado en modos de flujo entre columna y limina.

La realizacién de modelos numéricos es una alternativa interesante para el
estudio combinado de estos pardmetros. Los modelos analiticos y numéricos
propuestos hasta el dia de hoy han mostrado resultados aceptables por medio de la
consideracion de la mojabilidad a través de la variable empirica denominada ratio
de mojado. Desgraciadamente, la consideracién de las propiedades de mojabilidad
para la estimacién de las fuerzas de adhesion en estos modelos empiricos es
compleja, y no ha sido estudiado en profundidad.

Afortunadamente, los modelos FVM ofrecen la ventaja de poder estudiar
este efecto. Sin embargo, dentro de los modelos basados en el FVM, la mayoria
han considerado propiedades de mojabilidad ideales y modos de flujo entre
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2.2 Objetivos

columna y/o limina. Esta suposicion tiene sus limitaciones, ya que los ensayos han
demostrado que el rendimiento de absorbedores mejora mediante la disminucion
del angulo de contacto.

Ademis, los modelos y los ensayos experimentales de absorbedores de placas
planas han evidenciado que el angulo de contacto tiene una gran influencia en
la mojabilidad. En estos trabajos, el ingulo empleado ha sido el estitico y, por
medio de su inclusién, los resultados de los modelos han tenido mayor semejanza
a los experimentos. Algunos modelos preliminares de la hidrodindmica de tubos
horizontales igualmente han mostrado la notable influencia de la mojabilidad. Sin
embargo, los pocos estudios de tubos horizontales que han considerado las fuerzas
de adhesién han empleado dngulos de contacto inferiores al estitico. En diversas
aplicaciones, los resultados ilustran la idoneidad de usar dngulos de contacto de
avance y retroceso, asi como dindmicos en lugar de los estiticos. Por lo tanto,
hasta el presente no hay un consenso establecido en este tema.

Por tltimo, tampoco existe un acuerdo sobre el rol de los diferentes me-
canismos de transferencia de masa, asi como sobre el método idoneo para la
cuantificacién de la absorcién de masa de vapor en la interface. En la litera-
tura, existen diferentes corrientes; sin que la diferencia entre ambas haya sido
examinada en detalle.

2.2 Objetivos

Por todo ello, el objetivo del presente trabajo de tesis doctoral ha sido “Analizar
la influencia de las condiciones de operacién y las propiedades termofisicas de
transporte sobre el comportamiento de los absorbedores que operan con la mezcla
LiBr — HoO mediante metodologias numéricas basadas en el FVM.

Como objetivos especificos, se han definido los siguientes:

1. Definir un modelo transitorio en 3D de un absorbedor de pelicula descen-
dente (FFHX) de LiBr — Hy0 que incluya las propiedades de mojabilidad.

2. Analizar la influencia de la mojabilidad en el comportamiento hidrodini-
mico del absorbedor bajo diferentes condiciones de operacién.

3. Desarrollar una metodologia numérica para el anilisis local de la transfe-
rencia de calor y masa.

4. Estudiar las diferencias entre las distintas formas de estimar la absorcién
existentes en la bibliografia.

5. Cuantificar el efecto de las diferentes condiciones geométricas y de opera-
cién, asi como las propiedades termofisicas en la transferencia de calor y
masa del absorbedor.



3 METODOLOGIA

3.1 Introduccién

En este Capitulo 3, se definird la metodologia utilizada en este trabajo de
tesis doctoral desde un punto de vista general. Primero se presentan las ecua-
ciones de gobierno y los métodos de discretizacién. Seguidamente, se detallan
los métodos de determinacién de las variables, los gradientes y el acoplamiento
presién-velocidad. Finalmente, se definen los métodos de discretizacion espacial
y temporales. Los detalles particulares utilizados en los modelos concretos se
especificardn en sus capitulos correspondientes. La discretizacion de la geometria,
las condiciones de contorno y operacién, las hipétesis escogidas y las propiedades
termofisicas serdn igualmente mostrados en estos respectivos capitulos.

3.2 Ecuaciones gobernantes

Las ecuaciones de conservacién de masa (Ecuacién (3.1a)) y de momento
(Ecuacién (3.1b)) se pueden escribir como:

op B
E + V- (pV) —O, (313)
g(pv) + V- (pvv) =—=Vp+ V- (uVv) +pg +F, (3.1b)

ot

donde F es el término fuente de fuerzas externas. Por medio de esta variable,
se han considerado las fuerzas de adhesién debidas a la tensién superficial en el
Capitulo 4, mientras que en los Capitulos 5 y 6 se ha utilizado para tomar en
cuenta el momento generado en la interface como resultado de la absorcion de
vapor.

Para capturar la interface vapor-liquido, se ha usado el método VOF propuesto
por Hirt y Nichols [168]. Este método emplea la fraccién volumétrica, o, para
identificar cada fase. Si v = 0, la celda se encuentra en fase gas/vapor (v), mientras
que si @ = 1, la celda pertenece a la fase liquida (I). Si el valor de la celda
es 0 < a < 1, la celda representa la interface (if). En funcién del régimen
(estacionario o transitorio) existen diferentes métodos para computar la interface.
Asi, la ecuacién de la fraccién volumétrica para la fase n se define como:

1 [0
; a (anpn) +V- (anpnvn) = Soen ; (3.2)
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3.3 Discretizacién de las ecuaciones

donde S,,,, es el término fuente de masa, mediante el cual se considera la absorcién
de vapor en los Capitulos 5 y 6.

Por ejemplo, para la fase liquida, tanto la densidad, como la viscosidad di-
nimica de la interface se computan por medio de la interpolacién lineal entre
los valores de las fases puras usando la fraccién volumétrica, presentados en las
Ecuaciones (3.3a) y (3.3b), respectivamente.

pint =pv +a(p1 = py), (3.3a)
fint =fy + (i — fiy)- (3.3b)

En funcién del modelo numérico, se han utilizado diferentes métodos para
capturar la interface entre distintas fases, los cuales se detallan en sus capitulos
correspondientes.

Por su parte, la ecuacién de energia, se define como:

gt(pcpT) + V- (pve,T) =V - (kVT) + ; (hidi) + Sq, (3.4)

donde i corresponde a cada especie de la mezcla, h; es la entalpia de especies,
J; el flujo de difusién de especies, y Sq es el término fuente de energia. En el
Capitulo 4, al ser un modelo adiabatico y no considerar la absorcién de vapor de
agua, la Ecuacién de energia no ha sido utilizada. Sin embargo, en los Capitulos
5y 6, el término fuente Sg se ha empleado para considerar el calor generado
como resultado de la absorcién de vapor.

En relacién a la difusidn, la transferencia de masa en el interior del film debida
a la difusion de especies también ha sido tenida en cuenta en los Capitulos 5 y
6, el cual se ha resuelto mediante la ecuacioén de especies para el caso de flujos
multifisicos (Ecuacién (3.5)):

% (anpnwi,n) +V. (anpnvnwi,n) =-V. anJi,n + OZns’l,na (35)
donde S;,, es la fuente de generacién de la especie liquida y J; , el flujo de difu-
sién de especies. Tanto el término fuente, como el flujo de difusién de especies
no ha sido tenido en cuenta en el Capitulo 4, debido a que no se ha considerado
la absorcién de vapor. Sin embargo, en el Capitulo 5 se ha tomado en cuenta
solamente la difusién de especies como resultado del gradiente de concentracién,
mientras que en el Capitulo 6 también se ha incluido el mecanismo de transfe-
rencia de masa como resultado del gradiente de temperatura. El desarrollo de las
expresiones utilizadas para la consideracién de la difusion se han detallado en sus
capitulos correspondientes.

3.3 Discretizacién de las ecuaciones

Para resolverlas, las ecuaciones diferenciales parciales se convierten en ecua-
ciones algebraicas. La precision y la robustez de la solucién numérica puede
variar mucho en funcién del método empleado. En este caso las ecuaciones se
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han discretizado mediante el método FVM. Las ecuaciones de gobierno se inte-
gran primero en cada volumen de control para asegurar su cumplimiento. La
integracién de la ecuacién de conservacioén para el escalar ¢ en un volumen de
control arbitrario viene dado por:

]{pcpv -dA = fFSDch -dA + / SydV, (3.6)
14

donde T, es el coeficiente de transporte para el escalar ¢, y S, el ratio de genera-
cién de escalar ¢ por unidad de volumen.

Discretizando y aplicando la Ecuacién (3.6) a cada celda se obtiene:

NC(lT'(lS Ncaras
D prerviAp= ) Tu(Ve)p- Ap+5,V, (3.7)
f=1 f=1

donde Ne¢grqs es el nimero de caras que envuelven la celda y ¢ el valor de de la
variable que atraviesa la cara f.

3.4 Determinacion de las variables de la cara

Aunque las variables se calculen en las celdas, la Ecuacién (3.7) requiere de los
valores de las variables en las caras. Existen diversos esquemas dentro del software.
En este caso se ha considerado el esquema QUICK [201]. Este es un esquema de
alto orden que usa mallas de forma rectangular hexahédrica. Estd basado en la
media ponderada entre el esquema Second Order Upwind y la interpolacién central
de la variable. La razén de su eleccién ha sido que es el esquema mas preciso para
mallas estructuradas alineados con el sentido del flujo [202].

3.5 Evaluacién de los gradientes

En la ecuacién (3.7), el gradiente Vo se usa para discretizar el término difusivo
y el término convectivo. Existen diferentes esquemas para su evaluacién. En este
caso, se ha evaluado usando el Green-Gauss Cell Based (ecuacién 3.8a), debido a
que se basa en los valores de los escalares en la celda. En este método, el valor de la
variable de la cara f se evalda como el valor promedio de los centroides de todas
las celdas adyacentes. Por ejemplo, si la cara estuviera rodeada por dos celdas, el
valor de la variable en la cara f se determinaria por medio de la Ecuaci6n 3.8b.

1 _
Vo = 5 Ef: orAF, (3.8a)
@f _ Pc0 ‘;’ Pcl ) (3.8b)

3.6 Acoplamiento presién-velocidad

Los algoritmos disponibles para el acoplamiento presién-velocidad son: SIM-
PLE, SIMPLER y PISO [202]. El algoritmo escogido ha sido el algoritmo PISO
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3.7 Discretizacién espacial

introducido por Issa et al. [203], el cual es adecuado, igualmente, para flujos
transitorios [204]. En este caso, el cdlculo de presion y velocidad comprenden un
paso predictivo y dos pasos correctores.

3.7 Discretizacion espacial

En el método FVM, se requieren los valores de las variables en las caras, ¢y,
para utilizarlos en los términos convectivos, los cuales se obtienen interpolando
entre los valores del centro de las celdas. El software Ansys Fluent tiene diversos
métodos para la interpolacién, tales como upwind de primer orden, upwind de
segundo orden, power law y QUICK. En este caso, se ha optado por un esquema de
alto orden, que no tenga dificultades de convergencia y un coste computacional
excesivo. Concretamente, para las variables de las diferentes ecuaciones se ha
utilizado el esquema upwind de segundo orden. Asi, el valor de la celda se computa
mediante

=9+ Vop-r, (3.9)

donde r es el vector de desplazamiento que va desde el centroide de la celda que
se encuentra aguas arriba, al centroide de la cara.

3.8 Discretizacién temporal

Para el método VOF, el tinico método de discretizaciéon temporal disponible
es el implicito de primer orden [202], por lo que ha sido el método utilizado en
los modelos transitorios.



4 ANALISIS DE LA INFLUENCIA DE LA
MOJABILIDAD EN FALLING FILM HEAT
EXCHANGERS DE TUBOS HORIZONTA-
LES

4.1 Introduccién

Tal y como se ha mencionado en la Seccién 1.2, entre todos los componentes,
el absorbedor es el componente més critico a causa de sus bajos coeficientes de
transferencia de calor y masa en comparacién con los demds elementos. Debido
a ello, éste es el componente mis grande y caro [157]. Entre los diferentes
absorbedores, los de tipo falling film de tubos horizontales son los més usados
porque tienen una gran eficiencia y necesitan poca cantidad de refrigerante [34].
No obstante, podrian sufrir problemas de mojabilidad, el cual es la principal
razén de su transferencia de calor y masa inefectiva [37]. Estos absorbedores han
sido estudiados ampliamente en la literatura, los cuales se pueden dividir en dos
diferentes 4reas: la transferencia de calor y masa, y la hidrodinimica del falling

Sfilm.

Numerosos investigadores han analizado experimentalmente la influencia del
flujo mésico de la solucién LiBr — HyO, entre otros pardmetros, en la transferencia
de calor y/o masa usando diferentes tipos de tubos. Por ejemplo, Deng y Ma [38],
Kyung et al. [40] y Yoon et al. [115] estudiaron tubos lisos; mientras Bredow et al.
[47], por su parte, analizaron tubos aleteados. Por otra parte, Hoffman et al. [44],
Park et al. [37], Kim e Infante Ferreira [48] y K6roglu et al. [205] compararon
tubos lisos con tubos moleteados y sombreados, en los cuales observaron que la
transferencia de calor y masa aumentaba con estas superficies avanzadas. Este
comportamiento fue atribuido a la mejora de la mojabilidad. El rango del flujo
de la solucién de estos trabajos fue de 0.003 < T' < 0.08 kg-m™ -s™! (nimero
de Reynolds del film 2 < Re < 56). De acuerdo con Hu et al. [63] (Ecuacién
(1.2)), en este rango, el modo de flujo podria ser gota, gota-columna o columna
(Figura 1.13).

El comportamiento del absorbedor ha sido igualmente estudiado numérica-
mente por numerosos trabajos. Killion y Garimella [157] efectuaron una revisién
critica de los modelos acoplados de la transferencia de calor y masa en absorbedo-
res falling film. Los autores concluyeron que se requieren modelos transitorios
3D que incluyan los efectos de la mojabilidad de las superficies para predecir de
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manera espacial y temporal la variacién del fenémeno de mojabilidad. Por otro
lado, realizando diferentes hipétesis, varios modelos basados en diferentes esque-
mas [60, 140, 161, 162] han considerado el efecto de la mojabilidad mediante el
uso de correlaciones empiricas para el ratio de mojado (Ecuacién (1.29)) entre
0.5 < WR < 0.8, mediante los cuales se repararon mejoras en la correlacién
numérico-experimental.

Asimismo, modelos 3D basados en el FVM también han sido empleados en el
estudio de la transferencia de calor y masa [62, 103, 173]. Excepto Qi et al. [173],
los cuales fijaron un dngulo de contacto de ¥ = 30°, los demds modelos basados
en el FVM asumieron que la superficie estaba completamente mojada (dngulo de
contacto ¥ = (°).

El espesor del film y la hidrodindmica del falling film ha sido del mismo modo
de gran interés para los investigadores. Algunos estudios han empleado diferentes
técnicas para medir el espesor del film bajo diferentes condiciones geométricas y
de operacién [80, 81, 84]. Desafortunadamente, la mayoria de los test han sido
realizados fuera del rango de interés de absorbedores de LiBr — HoO (Re > 150).
Asi, el nimero de estudios que han medido directamente el espesor del film y
el comportamiento del flujo bajo condiciones de operacién de absorbedores de
tubos horizontales (Tabla 1.2) ha sido muy baja. Otros investigadores también han
estudiado la hidrodindmica del film en tubos horizontales usando modelos FVM
[170, 173, 178, 179, 206]. No obstante, todos estos modelos fueron igualmente
desarrollados bajo la hipétesis de que la mojabilidad del tubo era ideal, esto es,
asumiendo un dngulo de contacto de ¥ = 0°.

Otros trabajos han demostrado la influencia de las propiedades de mojabilidad
de la superficie en el drea de mojado y el espesor del film; pero en los intercam-
biadores de calor de placas planas [109, 183, 207]. Sus resultados confirmaron
que el dngulo de contacto tiene un impacto considerable. Por ejemplo, a mayor
dngulo de contacto, mayor es el espesor del film y menor el drea de mojado.
Originalmente, El-Genk y Saber [208] presentaron las predicciones para el ratio
de mojado minimo (minimum wetting rate, MWR) y el correspondiente espesor
minimo del film (minimum liquid film thickness, MLFT) en funcién del 4ngulo de
contacto en una superficie vertical. Los resultados de los modelos mostraron un
acuerdo dentro de un 20 % con los ensayos experimentales realizados con el agua
y la mezcla agua-glicerol.

Hasta el presente, la influencia del dngulo de contacto en falling films de tubos
horizontales ha sido poco estudiado. Ji et al. [189] utilizaron un modelo FVM 2D
de un tubo horizontal; sin embargo, este estudio omitié el comportamiento del
flujo en la direccidn axial, el cual tiene una importancia vital en la mojabilidad del
tubo. En la misma linea, Ding et al. [192] observaron que el dangulo de contacto
influye en el patrén de flujo por medio de modelos FVM en 3D.

En resumen, los estudios experimentales de los flujos de falling films han sido
enfocados, principalmente, al andlisis de modos de flujo y el espesor del film del
agua, pero operando en altos nimeros de Reynolds (Re > 150). Desafortunada-
mente, como se ha mostrado en la Seccién 1.3.1, las condiciones de operacion
tipicas de absorbedores de tubos horizontales que trabajan con LiBr — HyO son
menores (2 < Re < 56). Al ser menor el flujo, las zonas secas tienen un efecto cla-
ve en el comportamiento del absorbedor. A causa de las dificultades que presenta
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la realizacién de trabajos experimentales para medir el drea de mojado y el espesor
del film bajo estas condiciones de operacién, los modelos numéricos juegan un
papel importante en el estudio del comportamiento del flujo de falling films. El
estudio de la influencia de las propiedades de mojabilidad en el rendimiento es
crucial, pero ha sido muy pocas veces considerado en absorbedores de tubos
horizontales. Ademis, el anilisis del comportamiento transitorio de flujos falling
film en tubos horizontales bajo diferentes condiciones de mojabilidad tomando
en cuenta la direccidn axial tampoco ha sido demasiado explorado.

En este capitulo se examinard el comportamiento del flujo falling film de
la solucién LiBr — HyO en un absorbedor de tubos horizontales por medio de
un modelo transitorio 3D bifisico; basado en el FVM. La aplicabilidad de los
modelos 2D, incluyendo las propiedades de mojabilidad, ha sido igualmente
estudiado. Asimismo, en este capitulo se investiga la influencia del angulo de
contacto en el flujo falling film, en el drea de mojado y en el espesor del film, para
diferentes niimeros de Reynolds en condiciones adiabiticas. El rango de nimero
de Reynolds ha sido escogido de acuerdo con el trabajo experimental de Hu y
Jacobi [63], con el objetivo de evaluar los modos de flujo gota, gota-columna y
columna; tipicos en los absorbedores de LiBr — H,O.

4.2 Modelo numérico

En esta seccion se presentan los detalles del modelo numérico. En primer
lugar, se definen el dominio computacional, las condiciones de contorno vy el
mallado computacional del modelo. A continuacién, se muestran las ecuaciones
gobernantes y las propiedades del fluido seleccionadas en las Secciones 4.2.2
4.2.3, respectivamente. Por tltimo, se muestra el anilisis de independencia de
malla del modelo numérico.

En cuanto a las hip6tesis consideradas, el modelo numérico se ha basado en
las siguientes:

1. El flujo es laminar y el fluido newtoniano.

2. El flujo masico de la solucién se divide idealmente en 4 partes respecto al
eje central.

3. Las fases liquida y vapor son incompresibles, y las propiedades termofisicas
se mantienen constantes.

4. Las condiciones de trabajo son adiabiticas, y no existe transferencia de masa
entre las fases.

4.2.1 Dominio computacional, condiciones de contorno y mallado

La Figura 4.1 muestra el dominio computacional, las condiciones de contorno
y la malla base del modelo. El dominio computacional se compone de un distri-
buidor, el tubo central y la mitad del tubo inferior. En el modelo, la solucién entra
al dominio desde el distribuidor en la direccién vertical. Este agujero rectangular
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ha sido asignado como condicién de entrada de flujo de LiBr — H,O. Concreta-

mente, en este modelo se ha escogido el disefio del distribuidor de Alvarez et al.
[209].

Por su parte, en las zonas inferiores y laterales del dominio, las caras han
sido definidas como salidas de presion de la fase de vapor y la cara superior
como entrada de presién, todos a una presién absoluta de pman = 1080 Pa. El
distribuidor tiene un didmetro de @gisripuidor = 12.7 mm, y los didmetros de los
otros dos tubos son de ¢ypos = 19.05 mm (/4 pulgada), cuyas paredes han sido
fijadas mediante la condicién de contorno de no deslizamiento, y con el dngulo
de contacto correspondiente. El espaciado entre los ejes de los tubos ha sido de
s = 12.25 mm.

Entrada de la solucion Entrada de presidn

A
-

Salida de presién

P
"
i

~

2

Salida de presién

Figura 4.1: Dominio computacional, condiciones de contorno y la malla base del
modelo.

Para reducir los esfuerzos computacionales, se ha considerado un cuarto de
todo el dominio usando condiciones de contorno de simetria en las direcciones
z'y 2, al igual que en el modelo de Subramaniam y Garimella [151]. La parte
superior e inferior de ambos tubos han sido refinadas para modelizar propiamente
la formacidn, separacién y los efectos del impacto de gotas o columnas. Ademds,
para capturar apropiadamente los esfuerzos viscosos y el efecto de la tension
superficial, también se ha refinado el mallado computacional en zonas préximas
al distribuidor (zona superior del dominio) y cerca de las paredes, como se ha
detallado en la Figura 4.1.

4.2.2 Ecuaciones gobernantes

Las ecuaciones de gobierno han sido resueltas en el software comercial
ANSYS FLUENT 18.2. Para capturar la interface entre el liquido y el vapor, se
ha usado el método VOF propuesto por Hirt y Nichols [168] (Ecuacién (3.2) de
la Seccién 3.2). Como se ha mencionado en el Capitulo 3, este método emplea la
fraccién volumétrica, o, para identificar la fase. Se ha utilizado el modelo geo-
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reconstruct basado en la interpolacién lineal para capturar con precision la interface
entre las dos fases. En este caso, se ha tenido en cuenta solamente un componente
en la fase liquida. Ademds, se ha considerado que no existe trasferencia de calor
ni masa. Por lo tanto, no se han considerado las ecuaciones de Energia y Especies
(Ecuaciones (3.4) y (3.5), respectivamente).

Asi, la Ecuacién de conservacién de masa (3.1a) y la Ecuacién de momento
(3.1b) han sido definidas en la Seccién 3.2. En este caso, el término fuente F,
al incluir las fuerzas de tensién superficial entre fases, se ha denominado como
F,. En este estudio, se ha considerado el modelo continuo de fuerza superficial
(Continuum Surface Force, CSF) propuesto por Brackbill et al. [169] para el célculo
de esta fuerza. Este modelo transforma la fuerza de tensién superficial 2D a uno
3D, tal como

pxVo

F, =022
7 0.5 (pl +/0v)

(4.1)

donde o es el coeficiente de tensién superficial y x la curvatura local de la super-
ficie, el cual se define como la divergencia normal unitaria 7 tal que,

x = Vi, (4.2a)
= % (4.2b)

La direccién normal n a la superficie ha sido definida como el gradiente de la
fraccién volumétrica:

n = Va. (4.3)

En las celdas adyacentes a las paredes, el vector normal unitario ha sido sustituido
con el objetivo de considerar las fuerzas de adhesion de las paredes. Este vector
se ha ajustado usando el dngulo de contacto ¥ de la pared, tal como:

N = fiy cos 1) + tw sin, (4.4)

donde fiw y tw son los vectores unitarios normales y tangenciales a la pared,
respectivamente. Al inicio de la simulacién, se ha asumido que todo el dominio
computacional estd lleno de vapor. Asimismo, se ha utilizado un paso temporal
(time step) variable para cumplir el criterio de convergencia establecido.

4.2.3 Propiedades de los fluidos

Se han seleccionado agua saturada como fase vapor y la solucién LiBr — HyO
wrigr = 0.6) como fase liquida a una presién absoluta de p = 1080 Pa y tem-
q p y
peratura T' = 320.15 K. La Tabla 4.1 recoge las propiedades de los dos fluidos
[132]:

No obstante, en este trabajo de tesis doctoral se ha medido el dngulo de
contacto estatico de la solucién LiBr — HyO para diferentes fracciones mésicas.
Las mediciones se realizaron en el rango 0 < wrip, < 0.55 en 4 diferentes
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Tabla 4.1: Propiedades termofisicas de la solucién LiBr — HyO vy el vapor de
agua.

Propiedad Vapor de agua  Bromuro de Litio - Agua
p/ (kg m=3) 0.00774 1750

p/ (kgm=ts7t)  9.375.107° 5.775-1073

o/ (Nm1) - 0.088

materiales: cobre, aluminio, acero inoxidable y polytetrafluoretileno (PTFE)
usando la técnica sessile drop. La Figura 4.2 muestra el dngulo de contacto ¥
medido en los 4 diferentes materiales, para dos diferentes fracciones madsicas:
wrir = 0y wyipr = 0.55.

Cobre Aluminio
i LR 0102 I\ FI=190:98 i Y ~ 63.8° ﬁ P ~89.7°
Agua Wyig, = 0.55 Agua Wyjg, = 0.55
Acero inoxidable PTFE
i Y~ 62.1° ‘ MRS58 ¥ ~106.2° 49 = dlls e
Agua W,g, = 0.55 Agua Wg, = 0.55

Figura 4.2: Angulos de contacto del agua y de la solucién LiBr — HyO
(wrir = 0.55) en diferentes superficies: cobre, aluminio, acero inoxidable y PTFE

[174].

Los resultados evidencian que, mientras tres materiales muestran un com-
portamiento hidrofilico (¥ < 90°), el PTFE tiene una conducta hidrofébica
(¥ > 90°). Por lo tanto, se demuestra que, en funcién del material, la variacién
del dngulo de contacto para la solucién LiBr — HoO no es despreciable. Asimismo,
se observa que el 4ngulo de contacto de ¥ = 30° empleado por Qi et al. [173]
no corresponde al 4ngulo de contacto estético de la solucién LiBr — HO.

Por esta razon, en el presente capitulo se ha evaluado la influencia del angulo
de contacto en el comportamiento del falling film en base a las mediciones presen-
tadas en la Figura 4.2. Por consiguiente, las paredes han sido especificadas para
tener un dngulo de contacto de 0° < ¥ < 120°.

4.2.4 Independencia de malla

Primero, se ha estudiado la independencia del modelo 3D. Para ello, se han
definido tres mallas diferentes: una de 708 235 elementos con un espesor minimo
de 1.6 - 107! mm, otra de 1 043 925 celdas y 6 - 1072 mm de espesor y la tltima
de 1 555 688 elementos y 3 - 1072 mm de espesor minimo. Los elementos mas
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pequefios se han localizado en las celdas adyacentes a las superficies de las paredes.
Con el fin de comprobar el caso critico, se ha analizado el caso de Re = 7 en
todas las mallas porque, de acuerdo con la Ecuacién 1.6 que describe el espesor de
la pelicula segtin Nusselt [78], este caso tendra el espesor mds fino entre todos los
modelos analizados. Con el fin de garantizar que los resultados son independientes
de la malla definida, en la Figura 4.3 se compara el ratio de mojado del distribuidor
en funcién del tiempo para las tres mallas. Tal y como se observa en la Figura

1.2 . :
————— Malla de 708235
Malla de 1043925
1r — — — Malla de 1555688 |
_8 ,/’ 7777777777777 /
Q087 / ’
: |
o 06 ! |
o) ! :
i) ! /
E L /
804 ; /
; /
02t / /
‘/ /)
7
o . , .
0 0.5 1 15
Tiempo (s)

Figura 4.3: Ratio de mojado (W R) del distribuidor en funcién del tiempo para
diferentes mallas, Re = 7y ¥ = 0°.

4.3, la evolucién del ratio de mojado para las mallas de 1 043 925 y 1 555 688
son muy similares, evidenciando que los resultados obtenidos con la malla de
tamafio medio ya son independientes de la malla.. Asi, se ha escogido la malla de
1 043 925 celdas para los modelos 3D. Asimismo, las mallas 2D se han construido
basindose en los criterios adoptados para definir esta malla.

4.3 Resultados y discusion

Primero, se ha realizado la comparacién entre los modelos 2D y 3D, asi
como la comprobacién de la validez de la metodologia numérica (Seccién 4.3.2).
A continuacidn, se ha estudiado la influencia que tienen las propiedades de
mojabilidad (dngulo de contacto ¥) y el niimero de Reynolds en pardmetros clave
de absorbedores de LiBr — H5O, tales como la hidrodindmica del film (Seccién
4.3.3), el 4rea de mojado (Seccidn 4.3.4) y el espesor del film (Seccién 4.3.5).

4.3.1 Comparacién entre los modelos de 2D y 3D

Con el objetivo de reducir los esfuerzos computacionales requeridos, los
modelos FVM 2D han sido 4mpliamente utilizados en la bibliografia [170, 178,
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189, 210, 211]. La hipétesis de mojabilidad completa asumida por los modelos,
hace adecuados a estos trabajos en estudios donde se considere una mojabilidad
completa. Sin embargo, su aplicabilidad a dngulos de contacto mayores, donde
se pueden originar zonas secas, debe ser verificada. Por esta razén, se ha llevado
a cabo la comparacién del ratio de mojado entre los modelos 2D y 3D. La
Figura 4.4 ilustra el ratio de mojado del tubo central en funcién del tiempo
para ambos modelos cuando Re = 53 y para dos diferentes dngulos de contacto:
¥ = 0°y ¥ = 60°. Para el caso de ¥ = 0°, los resultados de ambos modelos son

1t 3D, ¥ =0° _
— — —2D, ¥ =0° \
3D, ¥ = 60° |
o 0.8 l|— — — 2D, ¥ =60°
©
©
<)
€ 0.6
=+
o [
E 0.4 LA
0.2
0

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
Tiempo(s)

Figura 4.4: Comparacién del ratio de mojado (W R) en el tubo central en funcién
del tiempo para los modelos bidimensional (2D) y tridimensional (3D) cuando
Re =53 ypara ¥ =0°y ¥ = 60°.

similares. Sin embargo, para ¥ = 60° existen diferencias considerables entre los
dos modelos. En el modelo 2D, cuando ¥ = 60°, la solucién cubre todo el tubo,
aunque disminuye inmediatamente después, hasta que llega la siguiente gota. En
cuanto la siguiente gota impacta, el ratio de mojado comienza a aumentar. Por
el contrario, en el modelo 3D, la solucién nunca llega a mojar completamente el
tubo. Ademis, los resultados revelan que el modelo 3D llega a un ratio de mojado
cuasiestacionario.

Por lo tanto, esta comparacién demuestra que cuando se asume mojabilidad
completa, los modelos 2D son aplicables. Por el contrario, la consideracion de la
dimensiodn axial es esencial en casos de mojabilidad incompleta. Por consiguiente,
los analisis se deben realizar con modelos 3D, tal y como muestran los resultados
de las siguientes secciones.

4.3.2 Validacién del modelo numérico

El espesor del film sobre tubos horizontales bajo flujo continuo ha sido 4m-
pliamente analizado en la literatura. Asi, en el presente trabajo de tesis doctoral la
validacién del modelo se ha llevado a cabo considerando dos diferentes ecuaciones:
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la solucién de Nusselt [78] (Ecuacién (1.6)) y la Ecuacién propuesta por Ji et
al. [189] (Ecuacién (4.5)). Cabe destacar que la solucién tedrica de Nusselt fue
basada en un dominio 2D, mientras que la ecuacién propuesta por Ji et al. [189]
fue calculada tomando en cuenta un modelo numérico 2D.

La solucién de Nusselt [78], representada por la Ecuacién (1.6), ha sido co-
munmente usada en la literatura para comparar los resultados de la hidrodindmica
alrededor de tubos horizontales [132]. Por su parte, la solucién de Ji et al. [189]
es similar, pero la posicion del espesor minimo del film se localiza en § = 120°, y
viene dada por

(4.5)

/3
Ji

[pl (p1 — pv) gsin 32

Como el modelo numérico del presente capitulo es en 3D, se ha usado el
espesor promedio de la direccién axial del distribuidor para diferentes dngulos
circunferenciales, 0, con el fin de comparar con las dos soluciones. El contraste
se ha llevado a cabo para Re = 7y Re = 53. Como en el caso de Re = 7, el
espesor en el resto de tubos es transitorio y, por consiguiente, el valor del espesor
depende de la posicién vy el instante de la gota (ver Seccién 4.3.5), el anilisis
ha sido realizado en el distribuidor. Ademas, ambas soluciones asumieron una
mojabilidad completa, considerando un dngulo de contacto de ¥ = 0°. La Figura
4.5 ilustra la variacién del espesor del film en la direccién longitudinal (6) del
distribuidor obtenido con el modelo numérico, y el espesor del film predicho con
las soluciones de Nusselt [78] y Ji et al. [189].

Zona cara horizontal o Zona de formacién de
distribuidor Zona falling film la gota

1.1 T T T T

1F ¢
---------- Ec. Nusselt, Re =7
09 /o0 N\ e Ec.Jietal. Re=7 -
[ ] Este estudio, Re =7 [
0.8 — — —Ec. Nusselt, Re =53 _
’ — — —Ec. Jietal, Re =53
07k &  Este estudio, Re = 53 |
’g 0.6
= ¢
5 .\ <
051 N N P Ve 7
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Figura 4.5: Distribucién del espesor del film en funcién del dngulo circunferencial
0 para diferentes niimeros de Reynolds cuando ¥ = 0°: comparacién entre los
resultados numéricos y las soluciones de Nusselt [78] y Ji et al. [189].
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Para la comparacién mostrada en la Figura 4.5, se han identificado tres dife-
rentes regiones, los cuales dependen del comportamiento del film de la solucién:
la regién de la superficie horizontal del distribuidor (40° < 6), la regién falling
film (40° < 6 < 130°) y la regién de la formacién de la gota (6 > 130°). En esta
primera region, el espesor del film estd fuertemente influenciado por la geometria
del distribuidor, debido a que la cara horizontal del distribuidor termina cuando
el dngulo es § = 38°. Por el contrario, las soluciones de Nusselt [78] y Ji et al.
[189] fueron basadas en tubos circunferenciales. Por lo tanto, los resultados del
presente modelo no son comparables en esta region. En la region falling film el
flujo es cuasiestacionario, por lo que es plausible compararlo con las soluciones
de Nusselt [78] y Ji et al. [189], ambas basadas en flujos estacionarios. En esta
region, los resultados del modelo han sido similares a los obtenidos con ambas
correlaciones. Sin embargo, estos resultados tienen mayor semejanza a la solucién
de Nusselt [78], debido a que el espesor minimo esta localizado en 6 = 90°. La
diferencia maxima con la solucién de Nusselt [78] es menor que un 8 %. En la
regién de formacién de gota, el espesor del film estd influenciado por la cons-
titucién de la gota y, por consiguiente, el espesor varia transitoriamente en el
tiempo dependiendo de la etapa en la que se encuentra dentro de la formacién.
Por el contrario, las soluciones de Nusselt [78] y Ji et al. [189] estdn basadas en
el modo de flujo 14mina (Re > 106), donde se considera que el espesor no varia
temporalmente en todo el tubo. Como consecuencia de la disparidad del modo
de flujo, el espesor obtenido en el modelo numérico tampoco es comparable en
esta region.

4.3.3 Hidrodindmica del film

Una vez validado el modelo numérico, se han definido varios casos del absor-
bedor con la mezcla LiBr — HyO para diferentes propiedades de mojabilidad del
tubo (0° < ¥ < 120°) y niimeros de Reynolds (7 < Re < 53).

La Figura 4.6 muestra el comportamiento transitorio de la hidrodindmica
del film liquido cuando Re = 7 para 4 dngulos de contacto diferentes: Figura 4.6
(A) T =0°, (B) U =30° (C) ¥ =60°y (D) ¥ = 90°. La regién de color verde
representa la interface entre la solucién LiBr — HyO y el vapor de agua, el cual se
obtiene cuando la fraccién volumétrica de la solucién es de a = 0.5. Tal y como
ilustra la Figura 4.6, todos los casos estudiados presentan un comportamiento
transitorio. La columna (a) representa el instante donde la solucién comienza
a fluir sobre el distribuidor. Por su parte, la columna (b) muestra el flujo en el
distribuidor. Respecto a la columna (c), se puede observar la formacién de la gota
en la parte inferior del distribuidor. La columna (d) retrata el impacto de la gota
contra el tubo del medio, mientras la columna (e) representa el flujo en el tubo
del medio. En la columna (f) se puede reparar la formacién de gota en el tubo
del medio y, finalmente, la columna (g) ilustra el impacto contra el tubo inferior.

Cuando ¥ = 0° (Figura 4.6(A)), como la mojabilidad de todos los tubos
es ideal, el film se propaga por todo el tubo distribuidor antes de comenzar a
fluir, y el fluido contacta con las entradas de flujo adyacentes. Una vez comienza
a moverse hacia abajo, el fluido exhibe un flujo continuo del film a lo largo
del distribuidor. Ademas, conforme el film desciende, el distribuidor se moja
completamente de forma gradual. Cuando el frente del fluido llega a la parte
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Figura 4.6: Hidrodindmica transitoria del film de la solucién LiBr — HoO cuando
Re = 7 para diferentes valores del 4ngulo de contacto.
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inferior del distribuidor, se inicia la formacién de la gota. El volumen de la gota
crece hasta que llega al tubo central. A continuacion, el film se parte, y se propaga
alo largo del tubo como si fuera un film continuo. En este caso, el flujo del film
cubre la totalidad del tubo central. Sin embargo, la frecuencia de la gota no es
suficiente para mantenerlo mojado de forma continua. Finalmente, se inicia la
formacion de la gota en la parte inferior del tubo central hasta llegar al tubo
inferior.

Para ¥ = 30° (Figura 4.6(B)), el comportamiento del flujo es similar al caso
mostrado previamente, ya que el film es continuo en el distribuidor y la gota
se crea en ambos tubos. No obstante, en este caso el flujo del film no impregna
totalmente el distribuidor, ademds de no contactar con las entradas de flujo
adyacentes. Asimismo, en el tubo central el flujo del film es discontinuo y no se
alcanza la mojabilidad completa.

En contraste con 4ngulos de contacto menores, en el caso de ¥ = 60° (Figura
4.6(C)), el 4rea de mojado del film en el distribuidor decrece, mientras que el
periodo de formaci6n de la gota es més corto. Ademds, la separacién de la gota
ocurre antes de llegar a la parte inferior del distribuidor. La gota se rompe en
el impacto, pero permanece en contacto con el tubo central sin que se generen
salpicaduras.

En el caso de ¥ = 90°, el flujo no acttia como un falling film. En cambio, el
flujo es de tipo gota. Asimismo, la separacién de la gota ocurre antes de llegar
a la parte inferior del distribuidor. Como consecuencia de las propiedades de
mojabilidad y la mayor velocidad de impacto, en este caso, el film también exhibe
una fractura en el impacto y, en el tubo central, la separacién de la gota es
igualmente prematura.

Por su parte, las Figuras 4.7 y 4.8 representan la hidrodindmica del film de la
solucién para los mismos dngulos de contacto de la Figura 4.6, pero en este caso
para los ntimeros de Reynolds de Re = 24 (Figura 4.7) y Re = 53 (Figura 4.8).

9
o
3

() U =0° (b) ¥ = 30° (c) ¥ = 60° (d) ¥ = 90°

Figura 4.7: Hidrodindmica del film de la solucién LiBr — H,O cuando Re = 24
para diferentes valores del 4ngulo de contacto

Los resultados de las Figuras 4.7a-4.7d revelan que en todos los casos el modo
de flujo es de tipo gota. Como se puede observar en el caso de ¥ = 30° (Figuras
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/b

(a) ¥ = 0° (b) ¥ = 30° (c) ¥ = 60° (d) & = 90°

Figura 4.8: Hidrodindmica del film de la solucién LiBr — HyO cuando Re = 53
para diferentes valores del dngulo de contacto

4.7a y 4.7b, respectivamente), es posible que se forme una columna entre los
tubos en un periodo de tiempo corto. No obstante, esta columna no se mantiene
estacionariamente. Los resultados del flujo para cada dngulo de contacto son
comparables a Re = 7. Sin embargo, cuando ¥ = 0° (Figura 4.7a) y ¥ = 30°
(Figura 4.7b), la frecuencia de goteo entre tubos es suficiente para mantener
estacionariamente mojados todos los tubos (exceptuando el distribuidor). Por
tltimo, cabe mencionar que cuando ¥ = 60° (Figura 4.7c), el flujo es una mezcla

de pequefios filmsy gotas.

En cuanto Re = 53 (Figuras 4.8), el modo de flujo es de tipo columna excepto
cuando ¥ = 30° (Figura 4.8a). Ademis, el film es continuo en el tubo del medio,
aunque la solucién solamente cubre el tubo completamente cuando ¥ = 0° y
¥ = 30° (Figuras 4.8a y 4.8b, respectivamente). Por su parte, cuando ¥ = 60°
(Figura 4.8¢), la parte superior del tubo es cubierta completamente por el film. Sin
embargo, una vez se alcanza 6 &~ 100°, se forma un pequefio riachuelo (rivuler)
en el plano central. Por el contrario, cuando ¥ = 90° (Figura 4.8d), se produce
un flujo de tipo columna entre el distribuidor y el tubo central, aunque la gota se
desprende antes de llegar a la parte inferior. Por lo tanto, el contacto del fluido
con el tubo inferior es casi nulo.

En resumen, los resultados de la Seccién 4.3.3 revelan que, en los casos de
mojabilidad incompleta, los perfiles difieren en la direccién axial. Por consiguiente,
es necesaria la utilizacién de modelos numéricos 3D para analizar propiamente
el comportamiento del flujo en estos casos. Asimismo, el anlisis hidrodindmico
ha demostrado que, tanto el éngulo de contacto, como el nimero de Reynolds
impactan en la hidrodindmica del fi/m y el modo de flujo. Como resultado, tal y
como ilustran las Figuras 4.6-4.8, las propiedades de mojabilidad varian el 4rea
que moja el fluido. Asi, en la Seccién 4.3.4 se estudiara la variacién del ratio de
mojado (W R) con las propiedades de mojabilidad, en este caso desde un punto
de vista cuantitativo.
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4.3 Resultados y discusion

4.3.4 Ratio de mojado de la solucién LiBr — HoO

Tal y como se ha demostrado, se generan dreas secas cuando los absorbedores
operan a ntimeros de Reynolds bajos y/o cuando el dngulo de contacto es alto.
El impacto de estas regiones es perjudicial para la transferencia de calor y, en
consecuencia, también para la transferencia de masa. Con el objetivo de analizar
la influencia que tienen las propiedades de mojabilidad del tubo en el drea de
contacto entre la solucién y el tubo, la Figura 4.9 presenta el ratio de mojado en
funcién del tiempo para diferentes dngulos de contacto (0° < ¥ < 90°) y niimeros
de Reynolds (7 < Re < 53). Los resultados se presentan hasta que el ratio de
mojado llega a un valor estacionario, o en caso de no alcanzar esta condicién,
hasta que presenta un comportamiento periédico. Inicialmente, la solucién no
moja el tubo central debido a que todavia se encuentra en el distribuidor.
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Figura 4.9: Ratio de mojado para el tubo central en funcién del tiempo para
diferentes valores de Re y 0.

Cuando Re = 7 (Figura 4.9(a)) el modo de flujo es de tipo gota y el ratio de
mojado muestra un comportamiento periddico para todos los dngulos de contacto.
En estos casos, el ratio de mojado disminuye con el 4ngulo de contacto. Como se
ilustra igualmente en la Figura 4.6, cuando ¥ = 0°, el film cubre completamente
el tubo en un periodo corto de tiempo. No obstante, la frecuencia de la gota no
es lo suficientemente alta para mantenerlo mojado estacionariamente y el ratio



Anilisis de la influencia de la mojabilidad en falling film heat exchangers de tubos
horizontales

de mojado comienza a disminuir cuando empieza la formacién de gota en la
parte inferior del tubo. Cuando ¥ = 30°, ocurre lo mismo, pero en este caso, la
solucién no cubre completamente la totalidad del tubo. Por el contrario, cuando
U = 60°y U = 90°, el ratio de mojado es menor que en los casos de menor
angulo.

Para el caso de Re = 24, Figura 4.9(c), cuando ¥ = 0° y ¥ = 30°, la solucién
moja completamente toda la superficie estacionariamente. No obstante, el ratio de
mojado es menor para el resto de los dngulos de contacto, y fluctia cadticamente
debido a la rotura de la gota en el impacto contra el tubo.

Por su parte, cuando Re = 53 y ¥ = 0° o ¥ = 30° (Figura 4.9(e)), de la
misma forma que cuando Re = 24 (Figura 4.9(c)), el tubo estd completamente
mojado. En los demis casos, la solucién no cubre totalmente el tubo y los valores
del ratio de mojado no llegan a un valor estacionario.

En cuanto a los resultados donde se mantiene constante el angulo de contacto,
(Figuras 4.9(b) 4.9(d) y 4.9(f)), los resultados muestran que el ratio de mojado
aumenta con el nimero de Reynolds. Sin embargo, cuando ¥ = 0°y ¥ = 30°
(Figura 4.9(b) y Figura 4.9(d)), el tubo se mantiene completamente mojado tanto
cuando Re = 24, como Re = 53. Esto se debe a que ambos niimeros de Reynolds
son mayores que el nimero de Reynolds minimo para mantener el tubo mojado
completamente.

No obstante, tal y como muestra la Figura 4.9, en algunos casos, no se alcanza
un valor estacionario del ratio de mojado. Con el objetivo de comparar los
resultados transitorios con los resultados estacionarios, se ha estimado el valor
promedio en el tiempo del ratio de mojado entre dos gotas subsiguientes en
estos casos transitorios. Sin embargo, cabe mencionar que, en algunos €asos,
debido al comportamiento cadtico, la eleccién apropiada del intervalo de tiempo
es compleja. La Figura 4.10 presenta el ratio de mojado promedio en funcién del
dngulo de contacto para diferentes niimeros de Reynolds. En esta figura, también
han sido incluidos los d4ngulos de contacto ¥ = 45° y ¥ = 120°, con el fin de
proporcionar ms informacion.
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Figura 4.10: Ratio de mojado promedio del tubo central para diferentes valores
de Rey W.
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4.3 Resultados y discusion

Los resultados de la Figura 4.10 evidencian que, para cada 4ngulo de contacto,
existe un minimo nimero de Reynolds para mantener la superficie completa-
mente mojada. El-Genk y Saber [208] también observaron que, en placas planas
verticales, existe un minimo ratio de mojado (Minimum wetting rate, MWR), el
cual depende del dngulo de contacto. Cuanto mayor es el dngulo de contacto,
mayor es MWR. En el presente estudio, cuando el déngulo de contacto estd entre
U = (0°y ¥ = 30° el nimero de Reynolds minimo para mojar completamente el
tubo estaria en el rango 7 < Re < 24 (Figura 4.10). Asimismo, cuando ¥ = 45°
el valor de MWR estaria cerca de Re &~ 53 y para ¥ > 60°, Re > 53. En los casos
donde el flujo de masa fuera mayor que el MWR, el espesor del film también seria
mids grueso. Por consiguiente como el drea mojada serfa la misma, esto habria
sido perjudicial para el rendimiento del absorbedor. Ademds, se puede observar
que el nimero de Reynolds no impacta en el ratio de mojado cuando ¥ = 120°,
como consecuencia de su caricter hidrofébico.

En la misma linea, se puede definir el éngulo de contacto méximo en el cual
el tubo se moja completamente (maximum weiting contact angle, MWCA). El valor
de MWCA para Re = 53 seria de MWCA ~ 45°, mientras para Re = 24, estaria
en el rango 30° < MWCA < 45° (Figura 4.10). En cambio, algunos niimeros de
Reynolds no tienen el correspondiente MWCA, como en el caso de Re = 7. Esto
significa que bajo estas condiciones de operacidn, la obtencién de la mojabilidad
completa es inalcanzable.

Asimismo, los resultados revelan que, cuando el valor del dngulo de contacto
es mayor que el MWCA correspondiente a las condiciones de operacién, el ratio
de mojado decrece con el incremento del dngulo de contacto. Sin embargo,
cuando el valor es menor, el angulo de contacto no tiene ninguna influencia
en el ratio de mojado. No obstante, tal y como ilustra la Figura 4.6(a,b,e.f), el
angulo de contacto afecta el comportamiento del flujo del distribuidor, por lo
que se deberia de considerar en los modelos numéricos de absorbedores con este
tipo de distribuidores.

Por otra parte, los resultados obtenidos se han contrastado con la ecuacién
propuesta por El-Genk y Saber [208], el cual se basa en el criterio de la ener-
gia minima total (minimum total energy, MTE). Segtn los autores, la ecuacién
propuesta presenta un excelente acuerdo con los resultados empiricos, el cual
relaciona el MWR con el dngulo de contacto como:

I*  =0.6TALE +0.26A021, (4.62)
At = (1= cos ©)*%, (4.6b)

donde I'* _es el flujo de masa minimo adimensional por unidad de longitud y
Apin €l espesor adimensional correspondiente a este flujo minimo. Estas variables
se relacionan con las propiedades del flujo tal que,

r
S N (4.72)
min (plpl(73>1/5
g
39\ '/s
Amin = 6 227 , (4.7b)
15pujo

donde T' es el flujo de masa por unidad de longitud.
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Asi, por medio de la Ecuacién (4.7a) y la Ecuacién (4.7b) se ha examinado
el 4ngulo de contacto minimo para mojar completamente el tubo (MWCA),
concretamente para los casos analizados en el desarrollo de esta tesis doctoral. La
Figura 4.11 muestra la MWCA en funci6n del nimero de Reynolds adimensional
estimada con las Ecuaciones (4.7a) y (4.7b), asi como las isolineas del niimero de
Reynolds adimensional calculadas para Re = 7, Re = 24 y Re = 53. En este caso,
el flujo adimensional minimo necesario coincide con los valores donde se cruzan
la curva de El Genk y Saber [208] y las isolineas.
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Figura 4.11: Resultados del flujo minimo de mojado en funcién del éngulo de
contacto y las isolineas de flujo minimo adimensional calculados con los ndmeros
de Reynolds de Re = 7, Re = 24 y Re = 53.

Segtin El Genk y Saber [208], si el 4ngulo de contacto es menor que el
valor de MWCA donde coinciden las isolineas y la curva propuesta, la solucién
mojaria todo el tubo. Asi, se ha calculado el MW CA con los niimeros de Reynolds
estudiados en este capitulo utilizando la Ecuacién (4.7a), los cuales se presentan
en la Tabla 2.

Tabla 4.2: Valores de MW CA estimados con las Ecuaciones propuestas por El
Genk y Saber [208] y los calculados con el modelo numérico propuesto en el
trabajo de esta tesis doctoral

MWCA (°)
El Genk y Saber [208] CFD de este estudio
Re=7 9.0 _
Re =24 24.0 30.0-45.0

Re =53 44,5 ~ 45.0
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4.3 Resultados y discusion

Los resultados de la Tabla 4.2 muestran que los valores estimados por las
Ecuaciones (4.7a) y (4.7b) y los obtenidos en los modelos propuestos coinciden en
el caso de Re = 53. En cambio, cuando Re = 7'y Re = 24, el MWCA propuesto
por El-Genk y Saber [208] es menor que en los modelos. Cabe destacar que
cuando Re = 7, la solucién en el modelo CFD no llega a mojar por completo ni
tan siquiera cuando ¥ = 0°. Ademds, es importante resaltar que cuando Re = 7
y Re = 24, el flujo es de tipo gota, mientras que para Re = 53 el flujo es de tipo
columna. Como en el caso de placas planas el modo de flujo se asemeja al modo
columna o ldmina, la propuesta de EI-Genk y Saber [208] podria ser vilida en
Jalling films de tubos horizontales solamente para flujos de este tipo.

Para verificar la validez de la propuesta de El-Genk y Saber [208] en tubos
horizontales, se han extendido los modelos para el rango entre (60° < MWCA <
90°). El flujo masico introducido en el modelo ha sido el calculado por medio
de la Ecuacién (4.7a) de El-Genk y Saber [208], correspondientes a los dngulos
analizados, los cuales se presentan en la Tabla 4.3:

Tabla 4.3: Niimero de Reynolds minimo correspondiente a diferentes dngulos de
contacto

¥ Remin
60 80.4
75 112.6

90 150

La Figura 4.12 presenta los resultados de la hidrodindmica obtenidos con el
modelo propuesto para las condiciones de operacién mostradas en la Tabla 4.3.

(a) ¥ = 60° (b) ¥ = 75°

Figura 4.12: Hidrodindmica del film para las condiciones de operacién mostradas
en la Tabla 4.3.

Los resultados de las Figuras 4.12a y 4.12b revelan que, cuando ¥ = 60°
y ¥ = 75°, la solucién moja totalmente la superficie del tubo. En el caso de
¥ = 90°, el ratio de mojado es del 70 %, como resultado de la aparicién de zonas
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secas en la parte inferior del tubo Ademis, en todos los casos el modo de flujo es
de tipo columna.

Por lo tanto, los resultados demuestran que las Ecuaciones (4.7a) y (4.7b) del
MWR de El-Genk y Saber [208] pueden utilizarse para asegurar niimeros de
Reynolds que mojen completamente el tubo cuando el flujo es de modo columna
para condiciones hidrofilicas. Sin embargo, para la confirmacién que el nimero
de Reynolds propuesto es el minimo para conseguir mojar completamente el
tubo, se observa necesaria la extensién de este estudio.

Tal y como se ha mencionado en la Seccién 4.1, la aparicién de zonas secas
conlleva el incremento del espesor en zonas locales, asi como asimetrias en la
direccién axial. En la Seccién 4.3.5 se analiza el impacto que tienen las propiedades
de mojabilidad en el espesor.

4.3.5 Espesor del film de la solucién

Cuando no se alcanza la mojabilidad completa, el drea de mojado de la
solucién y el espesor son inversamente proporcionales. Cuanto mayor es el drea
de mojado, menor es el espesor del film. Este aumento puede tener un gran
impacto en la transferencia de calor y masa del absorbedor como resultado del
bajo coeficiente de difusion de la solucién. Debido al régimen transitorio del flujo
y su tridimensionalidad, los valores del espesor varian tanto en el tiempo, como en
la direcci6n axial y circunferencial. Asi, es necesario realizar modelos transitorios
3D para captar correctamente la variacién de este film y, por consiguiente, las
conmutaciones en la transferencia de calor y masa.

La Figura 4.13 muestra la evolucién del espesor en el tiempo cuando Re = 53
para cuatro diferentes dngulos de contacto: U = 0°, ¥ = 30°, ¥ = 60° y ¥ = 90°.
Los valores de espesor coinciden con el plano central y 4ngulo circunferencial
de 6 = 90°. Asimismo, se ilustra la linea del espesor constante calculado con la
Ecuacién de Nusselt (Ecuacién (4.6)) para ese mismo punto, Snysele (Re = 53).

25 T =
- - =Tubo plano medio ¥ = 0°

——Tubo plano medio ¥ = 30°
—— Tubo plano medio ¥ = 45°
oL Tubo plano medio ¥ = 60°
----- Tubo plano medio ¥ = 90°
AAAAAAAAAA Snussert (R€ =53)

1.5 i 4

5 (mm)
T

0.5

25

Tiempo (s)

Figura 4.13: Evolucién temporal del espesor en el plano medio cuando Re = 53
para diferentes dngulos de contacto, asi como el valor estimado del espesor
mediante la Ecuacién de Nusselt (Ecuacién (4.6)).
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Los resultados de la Figura 4.13 ilustran que, cuando el flujo es de modo
gota (¥ = 0°), el comportamiento del espesor es periédico. En consecuencia, el
valor del espesor del film depende de la posicidn en la que se encuentra el frente
de la gota. Cuando ésta coincide con la posicién analizada, el espesor aumenta
y disminuye de manera brusca en un instante; y se mantiene en un valor muy
pequefio hasta que llega la siguiente gota. Asimismo, en la mayor parte del tiempo,
el valor del espesor es menor que el espesor tedrico calculado con la Ecuacién de
Nusselt (Ecuacién (4.6)).

Por el contrario, cuando el modo de flujo es de tipo columna (¥ = 30°,
¥ =45° ¥ =60°y ¥ = 90°), el espesor tiende a un valor estacionario estable,
ademis de tener oscilaciones muy pequefias en el tiempo. Cuanto mayor es el
angulo de contacto, el tiempo necesario para llegar a un valor estable es mayor.
Asimismo, cuando la solucién moja en totalidad la superficie del tubo (¥ = 30°
y ¥ = 45°), el valor del espesor es muy similar al estimado mediante la Ecuacién
de Nusselt (Ecuacién (4.6)) una vez estabilizado su valor. Concretamente, este
espesor dependera de la interaccién existente con las columnas adyacentes. En
el caso de ¥ = 30°, las fluctuaciones del espesor en el periodo estacionario son
mayores. Esta tendencia también fue observada en el trabajo experimental de
Gstoehl et al. [81].

En cambio, en los casos donde aparecen zonas secas (¥ = 60° y ¥ = 90°), los
espesores de la posicién analizada son mayores que en los previstos con la Ecuacién
de Nusselt (Ecuacién (4.6)), los cuales aumentan con el éngulo de contacto. Esta
afirmacién coincide con los resultados obtenidos en el ratio de mojado, ya que el
espesor es inversamente proporcional al ratio de mojado.

Sin embargo, este espesor no es constante a lo largo de la direccién circun-
ferencial () y axial (z). La Figura 4.14 presenta el perfil del espesor del film a
lo largo de la direccién axial cuando Re = 53, para cuatro diferentes dngulos
de contacto entre 30° < ¥ < 90°, asi como el valor de espesor calculado con la
Ecuacién de Nusselt (Ecuacién (4.6)) (6nu (Re = 53)). Todos los casos coinciden
con el modo de flujo de tipo columna, ademas de haber sido calculados en el
plano medio del tubo central, en un instante de tiempo determinado.

Los resultados de la Figura 4.14 muestran que cuando no se alcanza la mo-
jabilidad completa, la diferencia del espesor en la direccion axial tiene mayores
fluctuaciones que cuando se moja completamente. Asimismo, tal y como se ha
demostrado en la Figura 4.13, en los casos de mojabilidad plena (¥ = 30° y
U = 45°) el espesor es muy similar a la estimada con la ecuacién de Nusselt,
ademds de ser mds homogénea en la direccién axial.

En resumen, en la Seccidn 4.3.5 se ha verificado que el espesor varia tran-
sitoriamente con el tiemplo ademds de en la direccién axial, sobre todo en los
modos de flujo gota que no logran la mojabilidad completa (muy tipicos en
absorbedores de tubos horizontales de LiBr — Hy0). Por lo tanto, el empleo de
modelos 2D estacionarios y la no consideracion del dngulo de contacto pueden
conllevar a errores en la estimacién de la transferencia de calor y masa, debido a
las diferencias existentes entre las hipdtesis realizadas y las condiciones de trabajo.
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Figura 4.14: Espesor del film del plano medio en la direccién axial para diferentes
dngulos de contacto y el espesor del film estimado por la Ecuacién de Nusselt
(Ecuacién (4.6)).

4.4 Conclusiones

El estudio del Capitulo 4 mejora la comprension de la influencia de las pro-
piedades de mojabilidad del tubo en el comportamiento del flujo falling film. Se
han definido modelos 2D y 3D transitorios de flujo bifisico con el fin de estudiar
el rango de aplicabilidad de estos modelos, concluyendo la necesidad de utilizar
modelos 3D en los casos de mojabilidad incompleta. Los resultados de los mode-
los 3D propuestos han sido comparados con los resultados de las soluciones de
Nusselt [78] y Ji et al. [189]. Este contraste presenta un buen acuerdo entre ellos,
validando la metodologia numérica aplicada. Usando este modelo 3D validado, se
han analizado el comportamiento transitorio del flujo y las evoluciones del drea de
mojado y el espesor del film para diferentes dngulos de contacto (0° < ¥ < 120°).

Los resultados revelan que la hidrodindmica del film y el modo de flujo varian
con el dngulo de contacto. En funcién de las condiciones de operacién, para un
mismo niimero de Reynolds, el modo de flujo puede variar desde gota a columna
en ciertas condiciones de operacién, modificando solamente las propiedades de
mojabilidad. Por otro lado, los resultados del drea de mojado muestran que existe
un nimero de Reynolds para lograr la mojabilidad completa, el cual aumenta con
el dngulo de contacto. De la misma forma, para un nimero de Reynolds dado, se
ha definido el éngulo de contacto miximo para una mojabilidad completa. Para
valores mayores de éste angulo, el ratio de mojado desciende con el incremento
del d4ngulo de contacto o la reduccién del niimero de Reynolds. Sin embargo,
en valores menores a MWCA, el ratio de mojado permanece constante con
la reduccion del dngulo de contacto. De hecho, bajo ciertas condiciones de
operacién el objetivo de mojabilidad completa es inalcanzable. En estos casos,
se ha demostrado que el espesor del film varia transitoriamente en el tiempo, asi
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como en la direccidn axial.

Asimismo, se han comparado los modelos numéricos con las ecuaciones
propuestas El-Genk y Saber [208] para el cdlculo del nimero de Reynolds minimo
para conseguir una mojabilidad plena. Los resultados demuestran que por medio
de estas ecuaciones se obtienen valores del nimero de Reynolds que consiguen
mojar completamente el tubo cuando el modo de flujo es columna o limina,
pero no en el modo de flujo gota. Asimismo, se propone la extensién del estudio
realizado en el trabajo de esta tesis doctoral para verificar que los nimeros de
Reynolds minimos propuestos realmente coinciden con los valores minimos para
mojar completamente.

En resumen, este estudio ilustra que el éngulo de contacto tiene una gran
influencia en el comportamiento del flujo, y deberia ser considerado en los anilisis
de absorbedores de tubos horizontales que operan con LiBr — HyO trabajando en
los modos de flujo gota y columna. Ademis, se requieren modelos transitorios 3D
para captar correctamente las variaciones en el ratio de mojado, la hidrodindmica
y en el espesor tanto en la direccién tangencial, como en la direccién axial. Por
lo tanto, la metodologia propuesta es una herramienta vélida para el disefio de
intercambiadores de calor falling film eficientes.



5 METODOLOGIA PARA EL ANALISIS DE
LA TRANSFERENCIA DE CALOR Y MA-
SA EN ABSORBEDORES FALLING FILM
HEAT EXCHANGERS

5.1 Introducciéon

Como se ha discutido en el Capitulo 4, la mojabilidad tiene un gran efecto en el
drea de intercambio y, por lo tanto, en el espesor de la solucion. Por consiguiente,
también influye en la transferencia de calor y masa que ocurre en el absorbedor.

La mayor parte de los trabajos de la literatura que analizan la transferencia
de calor y masa liquido-vapor por medio de modelos numéricos utilizan dos
diferentes métodos para el cilculo de flujo de masa absorbido en la interface: La
Ley de Fick [118] y la Ley de Higbie [142]. Estas leyes han sido descritas en
la Seccién 1.4.1 y Seccién 1.4.2, respectivamente, y han sido utilizadas en los
diferentes trabajos de la literatura bajo dos hipétesis bésicas.

Por un lado, muchos trabajos de la literatura asumen que la difusién masica
en la interface ocurre en las dos direcciones: liquido-vapor y vapor-liquido [29,
55,93, 97,102, 121, 123, 137, 151]. Esto significa que en una mezcla binaria los
flujos molares de las dos especies tienen la misma magnitud, pero sighos opuestos
[156]. En este estudio, a esta hipétesis se le denominard difusién bidireccional o
difusién 2D.

Por otro lado, en muchos casos pricticos, la presion de vapor del absorbente
es despreciable, lo cual significa que se considera que el absorbente no es volitil
[40, 54, 60, 110, 120, 122, 124, 126, 127, 129, 134—136, 138—140, 153, 154].
Como resultado, la transferencia de masa liquido-vapor de la especie absorbente
en la interface no existe, por lo que asumen que la difusién ocurre solamente
en una direccién. A este fendmeno se le denomina relacién Eckert-Schneider
[102, 110, 129] o difusién unidireccional [155]. En el presente trabajo, se le
denominari difusién unidireccional o difusién 1D.

Asimismo, la consideracién de la absorcidn también se ha realizado mediante
diferentes métodos.

Por una parte, algunos trabajos de la literatura han utilizado la fraccién mésica
[29, 39, 40, 60, 93, 121, 123, 124, 129, 131, 133, 160] O temperatura de equilibrio
[53—55, 97,102, 116, 122, 126, 127, 135-139, 153, 154, 159, 162, 212] como una



70

5.1 Introduccién

condicién de contorno. La mayoria de los estudios numéricos han escogido este
método, de los cuales mayoritariamente han sido estudios 2D que solamente han
modelado el dominio liquido. Entre ellos, lo mis comin ha sido adimensionalizar
las variables fisicas y las ecuaciones de transporte. En cuanto a geometrias, se han
propuesto modelos de tubos cilindricos horizontales [39, 40, 102, 127, 133, 135~
138, 159, 163], asi como placas planas y tubos verticales [26, 29, 122, 131, 139,
154]. Los trabajos que han empleado magnitudes dimensionales con este método
han asumido que el espesor del film es constante, tal y como se detalla en el
estudio de Shi et al. [213].

Por otra parte, otros trabajos han calculado el flujo de masa absorbido en la
interface y lo contemplan en las ecuaciones de transporte como término fuente
dependiente de este flujo [32, 128, 130, 132, 146, 151].

En cuanto a la modelizacién de la interface, algunos estudios han modelado
por medio de una celda, considerando solamente el dominio liquido, esto es, han
realizado modelos monofisicos (Figura 5.1a), tal y como se detalla por ejemplo
en los siguientes trabajos [116, 129, 136, 163]. En estos casos, la interface estd
solamente formada por una cara que coincide exactamente con el contorno
exterior. No obstante, en otros modelos [62, 93, 95, 96, 103, 111, 121, 123, 128,
132, 214], la interface ha sido modelada con varias celdas para considerar tanto
el dominio liquido, como el vapor (modelos multifésicos, Figura 5.1b) aplicando
el método VOF [168] descrito en la Seccién 3.2.

y
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L £a,0
(a) Modelizacién de la fase liquida. [102] (b) Modelizacién multifsica. [111]

Figura 5.1: Diferentes métodos de modelizacion [183].

Sin embargo, tal y como se ha demostrado en el Capitulo 4, la mojabilidad
es clave en el comportamiento del absorbedor. En los absorbedores de tubos
horizontales y placas planas, es muy dificil conseguir mojar completamente
toda la superficie de intercambio. No obstante, estos estudios numéricos de la
bibliografia no han considerado el andlisis de la mojabilidad, por lo que los
resultados de los modelos pueden no ser comparables con los experimentales.

En resumen, existen diferentes metodologias para la modelizacién de la
transferencia de calor y masa liquido-vapor en la literatura. Por esta razén, en
el Capitulo 5 se van a examinar en profundidad las diferentes metodologias
con el fin de seleccionar la mas apropiada para el estudio de la transferencia de
calor y masa en absorbedores de LiBr — HyO. Para analizar los fenémenos de
transferencia de calor y masa a nivel local y poder realizar la comparacién con
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resultados experimentales que no incluyan la incertidumbre de la mojabilidad, se
han definido dominios computacionales bidimensionales de tubos verticales.

A continuacidn, se detalla la organizacién del presente capitulo:

Enla Seccidn 5.2 se define la metodologia utilizada en el modelo numérico. En
primer lugar, se detalla el dominio computacional, las condiciones de contorno
y discretizacién definida en el modelo numérico. Después, se especifican las
condiciones de trabajo, el procedimiento usado para el calculo de las propiedades
termofisicas y las ecuaciones gobernantes del modelo. En este caso, se han definido
diferentes metodologias para la estimacién del flujo de absorcién de la interface, los
cuales se puntualizardn en la Seccién 5.2.6. Como en estos métodos es necesario el
célculo de las condiciones de equilibrio, se contintia explicando este procedimiento
de calculo. Por tltimo, en la Seccién 5.2.8 se definen las diferentes formas de
modelizar la interface, asi como los métodos de discretizacién empleados en los
modelos.

Una vez definidas las diferentes metodologias, en la Seccién 5.3 se mostrard
el anilisis de la independencia de malla y la comparacién de los modelos de este
estudio con los existentes en la bibliografia. A continuacién, se comparan las
diferentes metodologias definidas en la Seccién 5.2 para modelizar absorbedores
de LiBr — H,0. Una vez seleccionados los métodos més favorables para su estudio,
se analizara la influencia de diferentes pardmetros como el nimero de Reynolds,
la transferencia de calor del agua de refrigeracion y la fraccién masica de entrada
en el absorbedor. Por tiltimo, se comparardn los resultados de los modelos con
los ensayos experimentales de la bibliografia.

Para finalizar el Capitulo 5 se presentarin las conclusiones obtenidas.

5.2 Modelo numérico

5.2.1 Introduccién

En la Seccién 5.2.1 se detallan el dominio computacional, las condiciones
de contorno vy la discretizacién definida en los modelos. A continuacién, se
definen las condiciones de trabajo y el procedimiento usado para el calculo
de las propiedades termofisicas de los modelos, junto con la presentacién de
las ecuaciones gobernantes utilizadas. Como se ha comentado en la Seccién
5.1, en el Capitulo 5 se analizan las diferentes metodologias. Por esta razén, se
continda con la concrecién de las distintas metodologias para la estimacién del
flujo masico local en la interface. En estas metodologias, es necesario el cdlculo
de las condiciones de equilibrio de la interface, el cual se definird en la Seccién
5.2.7. Por tltimo, se definen las diferentes formas de modelizar la interface, junto
con los métodos de discretizacién empleados en los modelos numéricos.

Particularmente, en la definicién del modelo numérico, se han asumido las
siguientes hipdtesis:

1. El flujo es laminar y el fluido es newtoniano.

2. Se asume que en la interface existe el equilibrio de la presién de vapor.
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3. No se consideran los efectos Duffour y Marangoni.

4. La fase liquida y de vapor son incompresibles.

5.2.2 Dominio computacional, condiciones de contorno y discretizacién

La Figura 5.2 muestra el esquema de un intercambiador falling film de tubo
vertical (Figura 5.2a), asi como las condiciones de contorno y la discretizacion del
modelo (Figura 5.2b). La solucién de mayor fraccién misica de LiBr, entra por la
parte superior del dominio al espacio anular existente entre el didmetro externo
del tubo interior y el didmetro interno del tubo exterior con una temperatura
y fracciéon misica determinadas: T, y wiy,, respectivamente. Esta temperatura
puede estar en equilibrio (T, = eq), en estado de subenfriamiento (subcooling,
Tin < Teq) 0 en estado de sobrecalentamiento (overheated, Ty, > Teq). Se deno-
mina temperatura de equilibrio cuando la solucién se encuentra en equilibrio
termodindmico con el vapor de agua que lo rodea. Conforme la solucién des-
ciende, el vapor que circula en contracorriente es absorbido por la solucién,
disminuyendo asi la fraccién mésica del LiBr (woue < win) en la mezcla. Por la
seccién interna del tubo interior circula el agua de enfriamiento, el cual absorbe
el calor generado en la absorcién. Como resultado, aumenta la temperatura del
agua a la salida (Tyy oue)-

Entrada Entrada
LiBr-H,0  Salida  LiBr-H,0
Salida vapor (Tinswin)  H20 (Twa)  (Tin, win) Salida vapor

H,0 ‘ t H.0

Entrada flujo de masa

Tubo exterior
Tubo interior
Tubo interior
Tubo exterior
Pared

[15]
R
©

b

)
©

c
b=

]

I

s
o

Film solucion
Film solucién

Entrada J ' Entrada
vapor H,0 vapor H,0

Entrada H,O

Salida (Tw1) Salida
LiBr-H,0 LiBr-H,O
(Touty Wout) (Touts Wout)

(b) Detalle superior de la discretiza-
ci6én y las condiciones de contorno
del modelo.

(a) Esquema del principio de funcionamiento del
absorbedor vertical.

Figura 5.2: Modelo numérico del tubo vertical.

Para realizar la comparacién entre los diferentes modelos numéricos y resul-
tados experimentales de la bibliografia, se han analizado diferentes geometrias y
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condiciones de trabajo. Por esta razén, y con el objetivo de optimizar el coste
computacional, el dominio ha sufrido variaciones en funcién del caudal analizado.
En la Tabla 5.1 y la Tabla 5.2 de la Seccidn 5.2.3 se detallan las dimensiones de
los diferentes modelos propuestos.

La longitud s del dominio en la direccién transversal z, ha sido calculada en
funcién del espesor tedrico que tiene el film liquido, denominado d,. Este espesor
tedrico ha sido calculado por medio de la ecuacién de Nusselt (Ecuacién (1.6))
[78] para cada condicién de trabajo. Para considerar en el modelo el aumento
del espesor debido a la absorcién, se ha incrementado el espesor de esta regién
un 10 %.

s =1.16Nu- (5.1)

En este caso se ha optado por un dominio axisimétrico. Por esta razén, se ha defi-
nido una malla 2D. Esta consideracién implica que la mojabilidad del absorbedor
es plena, por lo que la solucién moja completamente la superficie de intercambio
de calor del tubo. Desde el punto de vista analitico, la formulacién tedrica de
Nusselt es idéntica para un falling film tanto de tipo placa vertical plana, como de
tubo vertical. Los resultados de los modelos se van a comparar con los resultados
experimentales de la bibliografia realizados con tubos verticales. A saber, que,
para el caso de las placas planas, no existe ningtin trabajo experimental en la

bibliografia que asegure la mojabilidad plena.

La condicién de presion de salida ha sido asumida en los contornos zmax y
Tmax. El valor definido de la presién ha sido idéntica a la presién de trabajo. En
el lado de la pared, en este caso zmin, se ha introducido la condicién de contorno
de pared sin deslizamiento. Asimismo, se ha considerado que en la superficie
interna existe una transferencia de calor por conveccién. Como las condiciones
del fluido de enfriamiento han sido dispares en los ensayos experimentales de tubos
verticales de la bibliografia [50-54], cada modelo se ha ajustado a las condiciones
experimentales, en lo que se refiere al coeficiente de conveccidn y la temperatura.

En cuanto al contorno iy, se han considerado dos condiciones diferentes
(Ecuaciones (5.2a) y (5.2b)). En el primer caso, se ha supuesto que la dimensién
de la entrada de la solucién es igual al espesor tedrico de Nusselt correspondiente
a cada caudal calculado con la Ecuacién (5.1). Asi, este espesor delimitard el
contorno en dos diferentes partes en funcién de la cota z en la que se encuentra.

0 < z < dnu — Flujo mésico de entrada (5.2a)
Onu < z < 155 — Presion de salida (5.2b)

Para capturar correctamente las fuerzas viscosas, asi como la transferencia de
calor y masa de la interface, la malla ha sido refinada en el dominio liquido, esto es,
cuando 0 < z < 1.1s . Sin embargo, en el resto del dominio se ha construido una
malla mds gruesa para reducir el coste computacional. Para asegurar la transicion
entre los dos tamafios de malla, el crecimiento méximo entre mallas contiguas
ha sido del 10 %. Los detalles de las dimensiones del mallado computacional se
especificardn en la Seccién 5.3.1.
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5.2.3 Condiciones de operacién

Con el objetivo de validar los modelos, los resultados obtenidos se contrastardn
con trabajos experimentales. No obstante, las condiciones de estos estudios difieren
entre ellos, por los que en este trabajo de tesis doctoral se han realizado modelos
con diferentes condiciones.

En cuanto a los estudios de modelizacién numérica, hasta el dia de hoy se
han publicado cuatro trabajos de absorbedores de tubos verticales: Yoon et al.
[29], Karami y Farhanieh [154], Bo et al. [124] y Hosseinnia et al. [131]. Sin
embargo, en los trabajos de Karami y Farhanieh [154] y Bo et al. [124] no se
especifica la metodologia de estimacién de las propiedades termofisicas. Asimismo,
en el estudio de Hosseinnia et al. [131], la estimacién del gradiente de fraccién
mdsica se ha realizado mediante un método de interpolacién entre nodos. Como
en el presente trabajo se propone calcular el gradiente interpolando entre las
celdas cuando la interface se modeliza en una sola celda (el contraste entre ambos
métodos se realiza en la Seccién 5.2.8), los resultados de los modelos del presente
estudio se compararan con los obtenidos por los modelos de Yoon et al. [29]. Este
estudio se basa en la hipétesis de la concentracién de equilibrio en la inteface.
Como en el presente trabajo de tesis doctoral se analizard igualmente el método
basado en la temperatura de equilibrio, los resultados del modelo también se han
comparado con el modelo de Mittermaier et al. [102]. En la Tabla 5.1 se resumen
las condiciones geométricas y de operacién de ambos estudios:

Tabla 5.1: Condiciones geométricas y de operacién del estudio de Yoon et al.
[29] y Mittermaier et al [102].

Mittermaier et al

Variable Yoon et al. [29] [102]
Presién de trabajo, p (kPa) 1.0 1.5
Longitud efectiva, z (mm) 1000 1000
Coeficiente de conveccion del agua de ~ ~
enfriamiento, hyp,o (Wm2K™1)
Temperatura del fluido de enfriamien- .
0, Tiwo (°C) 32 — 36 (lineal) 27
Numero de Reynolds de la solucién,
14 36

Rerir-H,0
Temperatura de entrada,

46.00 32.15
T1iBr-H,0,in (°C)
Fraccién masica de LiBr de la mezcla 0.602 0.504
en la entrada, wyiprin
Estimacidn de la absorcién Fick 1D! Fick2D

De la misma forma, los resultados de los modelos propuestos en el presente
estudio se comparardn con los autores de tres trabajos experimentales de tubos
verticales de la bibliografia: Garcia-Rivera et al. [53], Takamatsu et al. [52] y
Medrano et al. [51]. En la Tabla 5.2 se resumen las condiciones geométricas
y de trabajo correspondientes. Estos trabajos experimentales, han verificado

tyer Seccidén 5.2.7



Metodologia para el anilisis de la transferencia de calor y masa en absorbedores

fallmgﬁlm heat exchangers

que la solucién moja completamente el tubo, ya que han incluido el anilisis de
la superficie mojada en funcién del nimero de Reynolds. A continuacién, se
enumeran los nimeros de Reynolds minimos correspondientes para asegurar la
mojabilidad de los estudios experimentales [51-53]:

Tabla 5.2: Condiciones geométricas y de operacién de los estudios experimentales
de tubos verticales de la bibliografia [51-53].

) .Garc1a— Takamatsu ~ Medrano et
Variables/autores Rivera et al.
(53] et al. [52] al. [51]
Presion de trabajo, p (kPa) 1.30 1.33 1.30
Diiametro interior del tubo in- 18.00 16.05 210
terno, d;;, (mm)
Didmetro exterior del tubo in- 22.00 19.05 26.60

terno, dyy (mm)

Longitud efectiva,  (mm) 1000 1200 1500
Flujo mésico (kg s™') / Ntmero

de Reynolds del agua de enfria- 0.0360/3200 0.1860/15000 0.1196/10500
miento

Temperatura  de  entrada

del fluido de enfriamiento, 30 20y 25 35
Tin,HZO (OC)

Numero de Reynolds de la so-
lucién, ReLiBr—HQO
Subenfriamiento, AT = Ty —
Tin/ (°C)

Fraccién mésica de LiBr de la
mezcla en la entrada, wyip;in

80 — 120 50 — 550 20 — 300

0 0-5 0

0.602 0.530 0.600

» Medrano et al. [51]: Rep, &~ 40
» Takamatsu et al. [52]: Repi, ~ 130

» Garcia-Rivera et al. [53]: Realizaron un analisis de la mojabilidad del tubo
para diferentes fluidos [215]. Los resultados obtenidos se muestran en la
Tabla 5.3.

Tabla 5.3: Fluido de trabajo, material del tubo y nimero de Reynolds minimo
reportado en el trabajo de Garcia-Rivera et al. [53, 215].

Fluido de trabajo  Material Remin

H>O Acero 730
LiBr — HyO Acero 82
H>0 Cobre 217

LiBr — H,O Cobre 20
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En cuanto al coeficiente de conveccién del agua de enfriamiento que circula
por el interior del tubo interno, éste se relaciona con el nimero de Nusselt (Nu)
[156] como:

(5.3)

donde & es la conductividad térmica del fluido y L. la longitud caracteristica, el
cual en estos sistemas es el didmetro. Para el cilculo del ndmero de Nusselt, es
necesario estimar el niimero de Reynolds (Ecuacién (5.4)) en las condiciones de
cada ensayo, ya que, dependiendo del régimen de flujo, el método de cilculo
varia.

pvLe

Re]_]2o = (5.4)

Para el cilculo de Nusselt, se ha considerado la ecuacién de Dittus-Boelter [216]
(Ecuacién (5.5)):

Nu = 0.023 - Re?®Pr", (5.5)

donde Pr es el niimero adimensional de Prandtl y n un exponente, el cual adquiere
un valor de n = 0.4 para el calentamiento y n = 0.3 para el enfriamiento del
fluido. En la Tabla 5.4 se muestra el nimero de Reynolds y el coeficiente de
conveccidn calculado para cada caso analizado en la comparacién.

Tabla 5.4: Ndmero de Reynolds y el correspondiente coeficiente de convec-
cién del agua de enfriamiento calculado para los trabajos experimentales de la

bibliografia.

Autor / Variable Ren,0  hm,o (Wm=2 K1)
Garcia-Rivera et al. [53] 10500 2557.9
Takamatsu et al. [52] 3200 1146
Medrano et al. [51] 15000 2714

5.2.4 Propiedades termofisicas

Las propiedades de los fluidos han sido calculadas en funcién de la temperatura
y la fraccién misica de LiBr. Tal y como ha sido utilizado, por ejemplo, en el
trabajo de Hofmann y Kuhlmann [129], se han considerado las correlaciones
de Patterson y Pérez Blanco [217] para la estimacién de las propiedades de la
solucién LiBr — HyO. Por ejemplo, la densidad se ha calculado por medio de la
Ecuacién (5.6):

4 2
PLiBr-H,O (w, T) = Z Z Aij’wiTj - 1000 (kg : 1’1’1_3) > (56)
1=0 j=0
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donde los valores de los coeficientes A se obtienen de las correlaciones [217]. En el
Apéndice A se detallan todas las correlaciones empleadas, asi como las ecuaciones
de estimaci6n de las otras propiedades termofisicas.

Mientras, el coeficiente de difusién masica ha sido evaluado por medio de la
correlacién empleada por Miller y Keyhani [218]:

D — ool (B(w)) 57)

donde Dy es el coeficiente de difusién en una disolucién infinita, Dy = 7.1317 -
107# (m?s!); T la temperatura promedio de la solucién; y el coeficiente £ (X)
se calcularia para cada fraccién mdsica. La definicién del calculo de la difusion
mdsica se ha especificado igualmente en el Apéndice A.

En cuanto al calor de absorcién (k) se ha estimado mediante la Ecuacién
(5.8):

habs =hy — hla (58)

donde hy y Iy son las entalpias de vapor y liquido saturados, respectivamente. La

entalpia del vapor de agua ha sido calculada mediante las tablas de Haar et al.

[219], mientras la entalpia parcial del agua en la solucién LiBr — H,O ha sido
evaluada con la expresién propuesta por Yuan y Herold [220].

La dependencia del calor de absorcién con la temperatura para una fraccién

misica dada en el rango de trabajo del presente estudio es practicamente lineal.

Igualmente, para una misma temperatura, el calor de absorcién evoluciona de
forma cuadritica respecto a la fraccién mésica. Consecuentemente, se ha obtenido
la Ecuacién (5.9) para la estimacién del calor de absorcién Ay, en funcién de la
temperatura y la fraccién masica:

hys = A(w)T + B (w) . (5.9)

Aplicando el método de minimos cuadrados, se han logrado los coeficientes
de los polinomios de A(w) y B(w). El célculo de estos coeficientes, junto con todo
el procedimiento que se ha seguido para el cdlculo de las propiedades termofisicas
se detallan igualmente en el Apéndice A.

5.2.5 Ecuaciones gobernantes

De la misma forma que en el Capitulo 4, en esta tesis doctoral se ha utilizado el
software Ansys Fluent basado en el método de FVM para resolver las ecuaciones
gobernantes. En esta ocasion, las ecuaciones de continuidad, momento y energia
han sido resueltas para la mezcla de liquido y vapor. La ecuacién de conservacién
de masa es idéntica a la considerada en el Capitulo 3 (Ecuacién (3.1a)).

En cuanto a la ecuacién de energia (Ecuacién (3.4)), se ha tenido en cuenta
el calor generado en la absorcién por medio del término de fuente de energia
Sq- En este caso, la difusién solamente ocurre en la fase liquida.
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La fraccién volumétrica de la fase ha sido estimada utilizando la ecuacién
basada en el método VOF (Ecuacién (3.2)) detallado en el Capitulo 3, donde el
efecto de la absorcién de vapor en la fraccién volumétrica (o) de la fase n se ha
considerado por medio del término fuente (S,,).

Ademis, como uno de los objetivos del modelo es analizar la transferencia de
masa en la solucién liquida, se ha resuelto la ecuacién de especies para maltiples
fases (Ecuacién (3.5)), en este caso para el bromuro de litio (Ecuacién (5.10)), tal
como

0
& (aqpquiBr) + V- (aqpqvaiBr) =-V- anLiBr + aqSLiBm (5.10)

donde Siip; es la fuente de generacién de la especie liquida y Jy;p; el flujo de
difusién de especies. Similarmente a la fraccidén volumétrica, la fraccién mésica
también cumple que las dos fracciones mdsicas suman la unidad (Ecuacién (5.11)).

WLiBr + WHy0 = 1. (5.11)

En este caso solamente se ha considerado la transferencia de masa debido a la
difusién masica. Por lo tanto, el flujo de difusién de especies, Jyip;, se estimard
mediante la Ecuacién (5.12):

Jiigr = —pDVwiig:. (5.12)

La interface se ha modelado por medio del algoritmo de tipo Sharp [202]. Los
términos fluente asociados a la absorcién, Se,, (Ecuacién (3.2)) y Spigr (Ecuacién
(5.10)), estan relacionados con el flujo mésico de absorcién (rians) y con la
densidad de 4rea interfacial (Ajf) como [221]:

S) =8, = 1, - Ay (5.13)

En funcién de la metodologia de estimacién del flujo local absorbido y la
modelizacién de la interface, estos términos fuente se determinan de manera
diferente. El método de cilculo del flujo de absorcién se detalla en la Seccién
5.2.6, mientras la formulacién para la estimacién de la densidad de rea interfacial
se muestra en la Seccién 5.2.8.

5.2.6 Estimacion del flujo misico local de la interface

Tal y como se ha mencionado enla Seccién 5.1, en la literatura, la transferencia
de masa en la interface debido a la absorcién de vapor de agua se cuantifica
mediante dos diferentes leyes: Fick [118] y Higbie [142]. Ademis, el valor del
flujo también depende de la hipdtesis del tipo de difusion existente en la interface:

1. Difusién bidireccional (2D)

2. Difusién unidireccional (1D).

A continuacién, se analizaran las diferencias entre estas cuatro variantes de
estimacion del flujo de masa absorbido.



Metodologia para el anilisis de la transferencia de calor y masa en absorbedores

fallmgﬁlm heat exchangers

Ley de Fick

En el caso de la ley de Fick, en la bibliografia se pueden encontrar trabajos que
han utilizado tanto la difusién 2D, [29, 55, 93, 97, 102, 121, 123, 137, 151], como
la1D [40, 54, 60, 110, 120, 122, 124, 126, 127, 129, 134-136, 138-140, 153, 154]
indistintamente. Por esta razén, en el presente trabajo se analizaran las diferencias
entre ambas hipdtesis. A continuacidn, se presentan las dos ecuaciones con las

que se estimard el flujo de masa absorbido en la interface mediante la ley de Fick.

Difusién bidireccional (Fick 2D)

Como la ley de Fick asume que en una mezcla binaria la transferencia de masa
de ambas especies son opuestas, en el caso de difusién bidireccional directamente

se empleara la ley de Fick (Ecuacién (1.14)) para la estimacién del flujo local.

Aplicindolo a la mezcla LiBr — HyO:

awLiBr] : (5.14)
if

M Fick o = — 1D

abs,Fick 2D p |: on

donde [%} LS la derivada de la fraccién misica en la direccién normal a la
1

interface. El pré)cedimiento de cilculo de este gradiente se detalla en la Seccién
5.2.8.
Difusién unidireccional (Fick 1D)

Al asumir difusién unidireccional en la interface, el balance de masas en la
interface varia. La Figura 5.3 ilustra el elemento diferencial del liquido del falling
film, en este caso, LiBr — HyO.
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Figura 5.3: Elemento diferencial del falling film.

De manera similar al trabajo de Mittermaier et al. [136], aplicando el balance
de masas en el eje z para la especie LiBr en la interface, se calcula:

. ) Owrip
Y iBrif (z) = g (7,2 = 0 (2)) = PLifVifWLiBr if T Pl,ifDif # ‘f7 (5-15)
1

donde « es la direccién longitudinal; z, la direccién transversal; 8, el espesor del

Sfilm; y vy, la velocidad transversal del film.

Para la especie HyO se calcularia de manera similar:

871}]{20

mHzo,if(x) = my,0 (r,2=0(x)) = PLifVifWH,0,if T Pl,ifDif D2

. (5.106)
if
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Al asumir que la presién de vapor es despreciable (difusién 1D), se supone
que no existe transferencia de masa entre el liquido y el gas de la especie LiBr.
Por lo tanto, el flujo de masa absorbido quedaria:

_ PLieDif Owiipe

- 5.17
WLiBr,if 0z ( )

myipeif = 0 = pLifvif =

if

Como es una solucion binaria, la suma de las dos fracciones mésicas tiene que
ser 1 (Ecuacién (5.11)), reordenando la Ecuacién (5.17):

PLieDis  Qwiipe
Y| , 5.18
PLifVif 1_ Wi, 0if B if ( )
y, en funcién de la fraccién misica del agua (wn,0)
PLieDie  Owp,o
PLifVif = T - (5.19)
! 1 — wHQO,if 82 if
Combinando las Ecuaciones (5.16) y (5.19), se obtiene:
) WH,0.if Own,o Jwy,o
o= RO + oD, . 5.20
My, 0,if 1— szO,iprlf if EP ‘if PLifif EP . ( )

Asi, en estos casos , la ley de Fick es modificada por una expresién de difusién
unidireccional (Fick 1D, Ecuacién 5.21) [136]

1 OWLiBr
= - pieDig——| - (5.21)
if WL iBr,if 02 if

1 8wH20
PLifif Oz

TMabs,Fick 1D =

1 — wy,o0,4

Ley de Higbie

En el caso de la ley de Higbie, la ecuacién habitualmente utilizada en la
literatura para el calculo del flujo absorbido es la Ecuacion 5.22 :

Dy e
N _ q .
mabs,Higbie = 20 (wLiBr T leBr,oo) 5 (5.22)
T ;

. eq . ., . 1. . ., .
siendo W g Y WhiBr,oo la fraccién misica de equilibrio y la fraccién masica al
lado de la pared, respectivamente.

Aungque algunos trabajos han aplicado la Ecuacién 5.22 para la estimacién
del flujo local, tal y como se ha descrito en la Seccién 1.4.2, esta expresién fue
propuesta para calcular la difusién promedio de toda la interface (Ecuacién (1.28)).
Asimismo, en el desarrollo de esta ecuacién se ha realizado una de las siguientes
hipétesis:

1. Difusién de masa bidireccional (2D)
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2. Difusién de masa unidireccional (1D) y la fraccién masica del absorbente
en la interface es despreciable. Por ejemplo, en el caso de la solucién
LiBr — HoO, wh,0,if = 0

No obstante, en los absorbedores de LiBr — HyO, como por ejemplo los
analizados en los trabajos de Gutiérrez-Urueta et al. [222] o Jeong y Garimella
[34], el valor de la fraccién mésica de LiBr a la entrada estd cerca del wyig; = 0.5.
Por lo tanto, la segunda hipétesis no parece apropiada para su aplicacion.

Con el fin de analizar la diferencia entre las hipétesis (1D y 2D), de la misma
manera que con la ley de Fick, se considerardn dos diferentes ecuaciones para la
estimacion del flujo local. Sin embargo, en vez de utilizar la expresion del flujo
promedio, se usara la ecuacién del flujo de difusién local (Ecuacién (1.23)) para
ello.

Difusién bidireccional (Higbie 2D)

Al considerar difusién 2D, el flujo local de masa de vapor absorbido (Ecuacién
(5.23)) serd igual al flujo local de difusién maésica de la interface de la Ecuacién
(1.23), tal como:

. Dumax eq
Mabs,Higbie,2D = Jig = prie p— (wLiBr’if_ wLiBr,oo> . (5-23)

Difusién unidireccional (Higbie 1D)

En el desarrollo de la Ecuacién (1.23) de Higbie de la Seccién 1.4.2, se ha
supuesto que la difusién en la interface es bidireccional. No obstante, asumien-
do difusién unidireccional, la Ecuacién (1.22) obtendria la siguiente forma al
combinarlo con la ley de Fick 1D (Ecuacién (5.23):

_ PLif D -2 eq
Jig = — \/ e (wLiBr,if— wLiBr,oo) : (5.24)

Asi, continuando con el desarrollo definido en la Seccién 1.4.2, el flujo de
masa absorbido en la interface mediante la ley de Higbie asumiendo difusién 1D,
resulta:

. PLif Dupmax eq
MM,bs,Higbie, 1D = Wi if\/ - (wLiBmf— wLiBr,oo) . (5-25)

5.2.7 Célculo de las condiciones de equilibrio de la interface

Tanto para el cilculo del flujo absorbido mediante la ley de Fick (Ecuaciones
(5.14) y (5.21)), como con la ley de Higbie (Ecuaciones (5.23) y (5.25)), es nece-
saria la estimacion de las condiciones de equilibrio en la interface para determinar
la fraccién masica del soluto (wi?Br,if). Tal y como ha ocurrido con los diferentes
métodos, en la bibliografia existen diferentes formas de determinar esta fraccién
mésica.

Por una parte, mientras algunos autores han utilizado la ley de Henry [92,
96, 113, 121, 125, 144, 147, 223-225], otros han calculado las condiciones de
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la interface utilizando la ley de presién parcial de Dalton [226], tales como
[128, 227, 228]. Sin embargo, la mayor parte de los trabajos que se encuentran en
la literatura consideran la hipétesis del equilibrio termodinimico para el cilculo
de la fraccién miésica y temperatura de equilibrio. Esta hipdtesis también es
denominada como el equilibrio de la presién de vapor. En este caso se considera
que una fase gaseosa y una solucién liquida estdn en equilibrio cuando el potencial
quimico p; del liquido es igual al potencial quimico del gas 41} absorbido en la
soluciéon. (Ecuacién (5.26)).

pi (w, T, p) = py (T,p) . (5.26)

Basindose en esta relacion, algunos trabajos han utilizado el método de
Newton Raphson para el cilculo de la fraccién masica de equilibrio en funcién
de la temperatura [130-132, 135, 136, 151]. No obstante, la relacién quasi-lineal
entre la temperatura y la fraccién mésica de equilibrio, ha motivado que en la
mayor parte de los trabajos hayan asumido una relacién lineal [29, 39, 59, 60,
120, 129, 133, 137-140, 159, 160, 212, 229]. La expresién considerada para este
fin se denomina como ecuacién de Duhring.

Como se observa en la Ecuacién (5.26), es necesario estimar los potenciales
quimicos de ambos fluidos para establecer la relacién. El potencial quimico del
vapor de agua ha sido calculado utilizando las correlaciones de Ziegler y Trepp
[230], mientras el potencial quimico del agua en la solucién binaria se ha estimado
utilizando las correlaciones de Yuan y Herold [220].

En el presente trabajo de tesis doctoral, mediante el método de Newton-
Raphson, se ha obtenido la relacion entre la fraccién mésica y la temperatura y el
ajuste se ha realizado mediante el método de minimos cuadrados. Este desarrollo
se detalla en el Apéndice B. La Figura 5.4 muestra los resultados de la funcién
de equilibrio (linea sélida) y la funcién de equilibrio lineal (linea discontinua), a
una presioén de p = 1 kPa. La mdxima diferencia entre ambas lineas en el rango
de temperaturas de este trabajo de tesis doctoral ha sido del 0.36 %. Por lo tanto,
la evaluacién de las condiciones de equilibrio de la interface se ha realizado por
medio de esta funcién lineal.

5.2.8 Modelizacién de la interface

En todos los métodos de cilculo del flujo es necesaria la identificacién de la
interface. Para su identificacién, en la bibliografia existen dos formas:

1. Considerar la interface en una tnica celda: En este caso la interface en la
direccién transversal estd constituida por una sola celda y, tanto la absorcién,
como el calor generado se introducen en una sola celda. Este método se ha
utilizado sobre todo en los modelos adimensionales monofisicos que han
considerado el dominio liquido.

2. Considerar la interface en mas de una celda: La interface la conforman
varias celdas (siempre y cuando cumpla con la condicion 0 < a < 1) y
la absorcién es evaluada en todas estas celdas. Este método se ha utilizado
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Figura 5.4: Funcién de equilibrio y funcién de equilibrio lineal de la mezcla
LiBr — HyO para p = 1 kPa.

en los modelos multifdsicos VOF, donde el dominio del vapor ha sido
igualmente considerado.

En funcién de la forma de modelizar esta interface, el procedimiento para la
consideracién de la absorcién también varia. A continuacién, se detallarin las
diferencias entre ambos métodos.

Interface de una sola celda

En la literatura, este método se ha utilizado cuando la interface coincide con
la condicién de contorno exterior. Por consiguiente, en estos casos la fase de
vapor no ha sido considerada. La Figura 5.5 presenta el esquema de modelizacién
de la interface en estos modelos monofisicos, donde la interface coincide con
la cara exterior de la parte derecha, tal y como se recoge, por ejemplo, en los
siguientes trabajos: [129, 135, 160].

Liquido

Figura 5.5: Modelizacién de la interface mediante una sola celda utilizada en
modelos monofisicos.

Con el objetivo de analizar y comparar los resultados con los trabajos de
la bibliografia, uno de los métodos empleados ha sido modelizar la interface
mediante una celda. Como en el presente estudio se va a trabajar con modelos
multifisicos, cuando la interface es de una sola celda se considerard que ésta
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coincide con la celda que pasa por la isolinea de o = 0.5. En el caso de la Figura
5.6, las maytisculas representan los centroides de las celdas, mientras las mintsculas
corresponden a los centroides de las caras. En este caso, la interface la conformaria
la celda P.

Isolinea a = 0.5

Figura 5.6: Esquema de la modelizacion de la interface en una sola celda utilizada
en el presente estudio.

En los estudios donde la interface ha sido conformada por una sola celda, la
absorcion se ha considerado mediante dos diferentes procedimientos:

1. Imponiendo las condiciones de equilibrio: En este caso, como en el presente
estudio se consideran tanto la fase liquida, como de vapor, la interface no
coincide con el contorno exterior. Por esta razén, se ha empleado el método
llamado "internal boundary condition"propuesto por S.V. Patankar [231] para
imponer la condiciones de equilibrio termodindmico en la interface usando
el concepto de la linealizacién de los términos fuente.

2. Sin imponer las condiciones de equilibrio: En esta ocasién, la absorcion
es considerada por medio de los términos fuente en las ecuaciones de
transporte (Ecuaciones (5.10), (3.2) y (3.4)) dependientes del flujo de masa
absorbido calculado.

En general, los términos fuente (Sy) se pueden expresar en base a la variable
dependiente ¢ como

Sy = Sc+ Spo, (5.27)

donde S, es el término explicito y Sp¢ la parte implicita, siendo S, < 0. De
acuerdo con S.V. Patankar [231], se puede obtener un valor deseado de la variable
(¢deseado) ajustando los valores de S, y S, como

S, =10, (5.28a)
S, = —10%. (5.28b)

En ambas ecuaciones, 1039 representa un valor alto para convertir los demis

insigniﬁcantes en las ecuaciones de tranporte, cuya consecuencia es que

Se + Sy =~ 0, (5.29a)
Se

Cb = _5’7 = ¢deseado' (5'29b)
p

Tal y como se ha mencionado en la Seccién 5, algunos autores han impuesto la
temperatura de equilibrio en la interface, mientras otros han usado la fraccién
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misica de equilibrio. En consecuencia, la manera de calcular difiere en ambos
casos. Cabe destacar que todos ellos han usado la ley de Fick, asumiendo difusién
1D o 2D. Como no se han encontrado en la literatura metodologias que imponen
las condiciones de equilibrio usando la ley de Higbie, en el presente trabajo de
tesis doctoral este tltimo método no ha sido considerado.

Por un lado, cuando se asume la temperatura de equilibrio en la interface,
ésta se determina por medio de la ecuacién de Duhring. Por lo tanto, usando
la nomenclatura de la Figura 5.6, la temperatura impuesta en la interface se
especifica como

Tp = T.q (p,wp), (5.30)

donde, Tp es la temperatura de la interface, y T, la temperatura de equilibrio a
la presién p y fraccién mdsica wp. La fraccién misica en la interface se determina
acoplando el balance de energia:

dT .
k(d) = mabshabs (Teq (p, wp) ,wp) . (5.31)
n/if

Sin embargo, dependiendo de la hipétesis de la difusion, la expresién de la
masa absorbida es diferente y, por consiguiente, la fraccién mésica. Asumiendo
difusion 2D. la fraccién mésica en la interface (wyp, p pickop) se calcula usando la
Ecuacién 5.32

Teq (p,wp) — Tw
k =
Azpw

\D. WLiBr,P,Fick2D — WLiBr,W L

if AZP,W abs (Teq (p, wp) ,wp) .

(5.32)

Alternativamente, considerando difusién 1D en la interface, se emplea la
Ecuacién (5.33)

Teq (pwp) —Tw _ pDy¢ Wi pFickiD — WLBLW 3

k
Azpw WLiBr, P,Fick1D Azpw

abs (Teq (p7 U}P) 7wP) .

(5.33)

Por otro lado, cuando se impone la fraccién madsica, ésta se estima en base a
la presién y la temperatura de la interface

WLiBr,P = WLiBr.eq (P, TP) - (5.34)

Como en el caso anterior, se han desarrollado dos expresiones diferentes para
evaluar los valores de la temperatura para la difusién 2D (T giop, Ecuacion
(5.35a)), asi como para difusién 1D (Tp ;e p» Ecuacion (5.35b)))

Tp Fickop — Iw WLiBr.eq (P, TP) — WLiBr,W

k Aopr = —p Dy Aopor habs (Teq (P, wp) , wp)
(5.35a)
Tp FickiD — Tw p1Die WLiBre (p, TP) — WLiBr.W
k— = _ i *q W r
Azpw WLiBr,eq Azpw abs (Teq (P, wP) W)

(5.35b)
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Asi, dependiendo de la hipétesis de difusién escogida, la ley usada para la
determinacion del ratio de absorcion vy la variable de equilibrio seleccionada, las
propiedades de la interface se pueden calcular con cuatro ecuaciones diferentes
(Ecuaciones (5.32), (5.33), (5.35a) y (5.35b)). Estas fracciones mésicas y tempera-
turas calculadas han sido establecidas como variables deseadas (¢ gegeado» ECuacion
(5.29b)) para determinar los términos fuente de las ecuaciones de energia (Ecua-
cién (3.4)) y especies (Ecuacion (5.10)).

En el caso de no imponer la fraccién misica, los términos fuente dependen del
flujo local de masa de vapor absorbido. En el caso de modelizar la interface con
una sola celda, el flujo de masa absorbido de la interface serd igual al valor del flujo
del centroide de la celda P, por el cual pasa la isolinea de a = 0.5, 77,5 3¢ = 715 p
(ver Figura 5.6). Esta se calcula en funcién del método de estimacién del flujo de
masa de vapor absorbido seleccionado (Seccién 5.2.6). Por lo tanto, en este caso
se aplican las siguientes 4 ecuaciones:

€q
OWL;Br (wLiBr,P - wLiBr,W)
Tabs, P FickD = —PI1D =-pD 5.36a
abs, P,Fick2D Pl on Pl AZRW , ( )
Dup e
_ q
Mabs, P,Higbie2D — Pl TZp (wLiBnP - wLiBr,oo) s (536]1))
eq '
. oD Owiip: oD (wLiBr,P - leBr,W)
Myabs, P, FickiD = — =—
abs ¢ WLiBr,a=0.5 871 WLiBr,a=0.5 AZP,W ’
(5.36C)

Pl DUP ( eq >
abs, P,HigbielD WLiBr.a—05 \/ TP LiBr, P LiBr,c0 ( )

Por ejemplo, en el caso de Fick 1D, si en vez de las Ecuaciones (5.36¢) y
(5.36d) se presentaran los valores de la isolinea v = 0.5, y éstas se obtuvieran
mediante la interpolacién entre los nodos de las caras, el valor de los centroides
de las caras w y e de la Figura 5.6 se estimaria con las Ecuaciones (5.37) y (5.38),
respectivamente:

[_ D Qwiip } —0
on P

amabs WLiBr,a=0.5

m : =m + —Azy,p=0+
abs,w,Fick1D abs, W OWP w,

1 pD 8wLiBr:|
2 WLiBr,a=0.5 on p7

AZw P

)

Azw,p

(5.37)

O
m : =1m + ans AZP
abs,e,Fick1D abs, P 8AZP7E e

. [ p D 6wLiBri|
|: D owr;Br WLiBr,a=0.5 ON PAZP,e (5.38)

+

WLiBr,a=0.5 on :|p AZP,E
_ 1 { pD awLiBr:|

2 | WLiBr,a=05 On | p
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Realizando la interpolacién para la isolinea o = 0.5:

om b 1 Pl
abs,a=0.5,Fick1D abs,w ow,a =05 w,a=0.5 2 WL On P

_ 1] pD dwiis
2w On P.

(5.39)

Por lo tanto, comparando los valores de la Ecuacién (5.39) con la Ecuacién
(5.36¢), la diferencia al presentar los valores de la isolinea es de un 50 % respecto
a los valores de la celda. Por esta razén, en el presente trabajo de tesis doctoral,
cuando la interface se modela con una sola celda, el valor del flujo de vapor
absorbido se estimard interpolando entre los valores de los centroides de las celdas
(Ecuaciones (5.36a)-(5.36d))

El siguiente paso ha sido adaptar el flujo mésico a las ecuaciones de transporte.
Asi, los términos fuente de las Ecuaciones de especies (Spip;, Ecuacién (5.10)) y
VOF (S, Ecuacién (3.2)) es igual al producto del flujo de masa absorbido (riv,,)
multiplicado por la densidad de drea interfacial (4;) [221]:

SLiBr = Sa, = MypsAjf- (5.40)

Tal y como se realiza en algunos modelos, cuando la interface se modela
con una sola celda, la densidad de drea interfacial se calcula directamente con la
Ecuacién (5.41) [232, 233]:

|A|
A= 5.41
if vV’ ( )
donde A es el vector normal a la interface del drea de la celda, y V' el volumen
de la celda. Este método es el que se ha empleado cuando la interface se ha

modelizado con una sola celda.

Una vez conocidos los términos fuente relacionados con la masa de vapor
absorbidos, la fuente volumétrica de calor, Sg, se calcula usando el calor de
absorcién:

So = SviBrHaps- (5.42)

Resumiendo, cuando las condiciones de equilibrio no fueron impuestas en
la interfaz, los términos fuente han sido considerados en funcién del flujo de
masa absorbido. Dependiendo de la hipétesis y la ley de difusién elegidas, se han
empleado cuatro ecuaciones diferentes para calcular este flujo absorbido (Ecuacio-
nes (5.22)-(5.25)). Por el contrario, cuando se impone el equilibrio, se utiliza la
Ecuacién (5.29) para determinar el término fuente de energia y especies, el cual
depende de la variable deseada (@geseado» Ecuacion (5.29b)) calculada utilizando
las condiciones de equilibrio. En este método, también se han utilizado cuatro
expresiones diferentes (Ecuaciones (5.32), (5.33), (5.35a) y (5.35b)) para calcular
los valores deseados, dependiendo de la metodologia e hipdtesis adoptadas.
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5.2 Modelo numérico

Interface en varias celdas

Como se ha explicado en la Seccién 5.2.8, en el caso de considerar mis de una
celda, en el presente trabajo se ha utilizado el método VOF [168]. En esta opcién
la interface estd formada por celdas que contienen ambas fases: liquido y vapor.
La cantidad de cada fase depende de la fraccién volumétrica (o). La interface la
componen las celdas cuyo valor de la fraccién volumétricaes 0 < @ < 1.

La Figura 5.7 muestra el esquema de la modelizacién de la interface mediante
varias celdas. En este caso, la interface estaria constituida por las celdas W, Py E.
Las propiedades de la interface se calculan interpolando para la isolinea o = 0.5.
El nimero de celdas de la interface depende del tratamiento de interpolacion
de la interface: agudo (Sharp) o difuso [202]. Esta técnica ha sido utilizada por
numerosos autores en la literatura, tales como [62, 103, 132].

Isolinea a = 0.5

L o T

N

Liquido Interface Interface Vapor
a=1 a=0.8 . a=01 N a=0
;\\\\\\\\\\\\\\\\\ : e |
R W P E Q

Figura 5.7: Esquema de la modelizacién de la interface en varias celdas empleada
en el presente estudio.

En este caso no se podrian imponer las condiciones de equilibrio en la interface,
ya que si no, las tres celdas que conforman la interface (W,P y E) tendrian la
fraccién misica de equilibrio. Esto conllevaria a que el gradiente de fraccién
misica/temperatura para la isolinea o = 0.5 fuera muy pequefio. Por lo tanto,
cuando la interface es conformada por varias celdas, se utilizard el método sin
imponer anteriormente descrita. No obstante, a diferencia del caso de 1 celda, en
este caso los términos fuente se aplicardn en las celdas W, Py E (Figura 5.7). El
flujo de masa local absorbido de la Ecuacién (5.41), se calculara en funcién de
la metodologia empleada: Ecuaciones (5.43a)-(5.43f) en el caso difusién 2D, y
Ecuaciones (5.44a)-(5.44f) cuando se considera difusién 1D:
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eq
OWL;iBr (wLiBr,R - wLiBr,W)
m ick2p = —p1D =—pD 5.43a
abs, W FickeD = —p1D—~ pi Aown (5.43a)
B (wL'B W — wp
. WLiBr iBr, LiBr,P
m i = —pD =—pD 5.43b
abs, P,Fick2D Pl on Pl AZW,P ( )
P <wL'B p—wp
. W1iBr 1br1, LiBr,F
m . = —o D = —p D 5.43c
abs, E,Fick2D Pl on Pl AZP,E ( )
Duywy e
_ q .
Mabs, W Higbie,2D = Pl P (wLiBr,W - wL1Br,oo) (543d)
Du P e
_ q
Mybs, P, Higbie,2D — Pl <wLiBr P wLiBr,oo> (5.43¢)
Trp ’
Dug /s
_ q .
Mybs, B, Higbie,2D — Pl <wLiBr,E - leBr,oo) (543f)
TR
. eq
. Owr iBr oD \WLiBr,R — Wi w
MMabs, W Fick1D = _plD 9 = T &g A (5443)
n WLigr,w ZW,R
A eq
. OWLiBr oD \WLBr,Ww — Wy p
mabs,P,Ficle = _plD a = - eq A (5.44b)
n WiB:, p 2W,p
. eq
) OWL;Br oD \WLiBr,P — Wiip g
Mabs, E,FicklD = _plD P = T g A (544C)
n W iBr,E ZP,E
Pl Duyy eq
Mabs, W Higbie 1D = ~eq |/ (wLiBr,W - wLiBr,oo> (5.44d)
& Wyrigrw V TTW
Pl Dup eq
Mabs, P, Higbie, 1D = ~eq (wLiBr, p — WLiBr,00 (5.44e)
8 Wrigr,p V¥ TLP
Pl Dug ( eq )
Mabs, B, Higbie, 1D = —eq — Wity 5 — WL 5.44f
abs, B Higbie,1D wE?BnE TTE LiBr,E LiBr,oco ( )

En esta ocasion, estas expresiones tienen que ser igualmente adaptadas a las
ecuaciones de transporte, para el cual se ha utilizado la densidad de 4rea interfacial.
No obstante, al modelizar con mis de una celda, como el volumen de la celda
estd compuesto por dos fases, muchos estudios han realizado el célculo por medio
de la fraccién volumétrica de cada fase [96, 113, 130, 132, 182, 234-238], tal y
como se describe en la Ecuacién (5.45):

Ay =1|Val. (5.45)

Algunos autores han realizado comparaciones de diferentes métodos de es-
timacién de la densidad de drea interfacial para flujos multifasicos. Hohne et al.
[234] y Bach et al. [113], ademis de la Ecuacién (5.45), aplicaron la siguiente
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Ecuacién (5.46) en procesos de absorcién de gotas:

A= ba_ (5.46)

dgota

donde dgora es el didmetro de la gota.

Por su parte, Boltes et al. [239] realizaron una pequefia adaptacién en su
modelo aplicado a emulsiones aceite-agua:

6

Ap=—
' dgora (1 — @)

(5.47)

Originalmente, Soh et al. [221] compararon diferentes métodos de calculo de
la densidad de 4rea interfacial, junto con el algoritmo que propusieron, con los
resultados experimentales de Chaoqun et al. [240]. Concluyeron que, por detras
del algoritmo propuesto, la Ecuacién (5.45) era el que mejores resultados ofrecia
para la estimacion de la transferencia de masa.

Por esta razén, cuando la interface se modeliza con varias celdas, en el presente
trabajo de tesis doctoral se utilizard la Ecuacién (5.45) para la estimacién de la
densidad de drea interfacial. Por ejemplo, en el caso de la Figura 5.7, la densidad
de 4rea interfacial se calcularia de la siguiente forma:

AifVW = |VaW| y (5.483)
Ais p = |Vap|, (5.48b)
At g = |Vag|. (5.48¢)

5.2.9 Discretizacidén

Por tiltimo, se detallan los métodos de discretizacién empleados en el modelo:

» Algoritmo de resolucién de ecuaciones: SIMPLE
= Discretizacidon espacial:

* Evaluacién de gradientes: Green-Gauss cell based
* Momento: Upwind de segundo order

* Fraccién volumétrica: Compressive

* Energia: Upwind de segundo orden

* Especies: Upwind de segundo orden

5.3 Resultados y discusiéon

En la Seccién 5.3, primero se analizard la independencia de malla de los mo-
delos para los diferentes métodos utilizados. A continuacién, se compararan los
resultados con varios modelos de la bibliografia. Después, en la Seccién 5.3.3 se
evaluard la diferencia entre las diferentes metodologias de considerar y estimar el
calor de absorcién, asi como las formas de modelar la interface. Una vez escogida
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la metodologia, en la Seccién 5.3.4 se estudiard la influencia de diferentes condi-
ciones de operacién. Por tltimo, en la Seccién 5.3.5 se comparardn los resultados
de la metodologia numérica propuesta con varios ensayos experimentales de la
bibliografia.
5.3.1 Independencia de malla

En primer lugar, se ha analizado la independencia de malla de los modelos
numéricos para los diferentes métodos descritos para considerar la absorcién. Para
realizar este andlisis, las condiciones de trabajo seleccionadas se enumeran en la
Tabla 5.5:
Tabla 5.5: Condiciones de trabajo utilizadas en el andlisis de la independencia de
malla.
Condicién Valor
Presién de trabajo, p (kPa) 1.3
Didmetro exterior del tubo interno, dg;; (mm) 22.10
Longitud efectiva, z (mm) 1500
Coeficiente de conveccién del agua de enfriamiento, hp,o (W m™2 K=1) 6000
Temperatura del agua de enfriamiento, Tyy,0 (°C) 35
Nimero de Reynolds de la solucién, Reyip;-p,0 50,290
Subenfriamiento, AT = Tiq — Tin (°C) 0
Fraccién masica de LiBr de la mezcla en la entrada, wy gy in 0.6

Tal y como se ha reflejado en la Tabla 5.5, el anilisis se ha realizado para dos
diferentes niimeros de Reynolds de la solucién: Re = 50 y Re = 290. Esto se
debe a la diferencia en el desarrollo de la capa limite y el espesor del film. En el
caso de Re = 50, como el espesor de film es mas pequefio (Ecuacién de Nusselt
(1.6)), el desarrollo de la capa limite térmica e hidrodindmica en la entrada del
absorbedor se logra en una distancia longitudinal menor, por lo que el mallado
del modelo tiene que ser capaz de captar bien este desarrollo. Por el contrario, en
el caso de Re = 290, el espesor del film es mayor (Ecuacién de Nusselt (1.6)) vy,
consecuentemente, el nimero de elementos necesarios en el film para la correcta
modelizacién de la difusién masica puede ser diferente.

Asimismo, la interface se ha modelizado con una sola celda (Seccién 5.2.8) y se
han considerado que las propiedades termofisicas son constantes. Concretamente,
se ha comparado la influencia que tienen las siguientes variables en la absorcién:

1. Namero de mallas del film liquido a en la direccién transversal z: 25 <
N, | < 200

transversa

2. Nimero de elementos en la direccién longitudinal z: 500 < Nigpgicudinal <
10000

El andlisis se reorganizara en base a dos diferentes metodologias de cilculo e
introduccién del flujo mésico de absorcién, que son Fick 1D y Higbie 1D, ambas
descritas en la Seccién 5.2.6. En el caso de Fick 1D, se estudiaran las dos formas
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de considerar la absorcién: imponiendo las condiciones de equilibrio (en este
caso la fraccién mésica) en la interface y sin imponer (Seccién 5.2.8). Como en
el presente trabajo de tesis doctoral no se ha impuesto la fraccién maésica en la
interface con el método Higbie, el anilisis de la independencia de malla de este
método se ha realizado solamente en el caso de no imponer la fraccién misica. A
continuacién, se analiza la independencia de ambas metodologias.

Fick 1D

En primer lugar, se ha analizado la influencia que tiene el tamafio de malla
en el método Fick unidireccional imponiendo la fraccién mésica. La Figura 5.8
muestra la diferencia en la absorcién de vapor para diferentes mallas (Ve aneversal X
Niongiudinat) cuando Re = 290. La Figura 5.8a muestra el flujo de masa de vapor
local absorbido (eje vertical) a lo largo de la direccién longitudinal (z) del tubo
(eje horizontal) para diferentes mallas (Nyrangversal X Mongitudinal)- Para ello, se
ha mantenido el nimero de mallas en la direccién longitudinal en 3000 celdas,
mientras que se ha modificado el nimero de mallas del film en la direccién z: 50,
75, 100, 150 y 200 celdas. Para realizar una comparacién cuantitativa entre ellas,
la Figura 5.8b ilustra la diferencia (%) en el flujo de absorcién promedio de la
respectiva malla, respecto a la malla mas densa (200 x 3000). Los resultados de la
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L] 50 x 3000 celdas
—~ 4 75 x 3000 celdas
j‘ 100 x 3000 celdas —~
X
0 ¢ 150 x 3000 celdas (S
T3 v 200 x 3000 celdas g
g
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\; D
=
£ 1 :l
&
ol
0 0.5 1 15
z (m)
(a) Flujo de masa local del vapor absorbido (b) Diferencia en porcentaje del flujo de
en la direccién longitudinal. masa total.

Figura 5.8: Efecto de malla en la direccién transversal para Re = 290 empleando
el método Fick 1D imponiendo la fraccién mdsica sobre:

Figura 5.8a muestran que el flujo de absorcién aumenta en las zonas cercanas a la
entrada del absorbedor, mientras que comienza a decrecer a partir de z ~ 0.5 m.
Aungque los resultados son muy similares, la velocidad de crecimiento inicial es
mayor cuanto mds fina es la malla. En la fase de decrecimiento esta similitud
es mayor. Asi, a raiz de que la diferencia es menor que el 1 % (Figura 5.8b), se

considera que el modelo es independiente cuando Ny, peyersal = 100.

Este anilisis se ha extendido al niimero de Reynolds minimo. La Figura 5.9
ilustra un andlisis idéntico a la Figura 5.8, pero en este caso cuando Re = 50.
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Figura 5.9: Efecto de malla en la direccién transversal para Re = 50 empleando
el método Fick 1D imponiendo la fraccién masica sobre:

Cuando Re = 50 (Figura 5.9a), la pendiente de crecimiento inicial y el pico
maximo del flujo de masa local son mayores que en Re = 290 (Figura 5.8a).
Ambos son mayores cuanto mayor es la malla, aunque las diferencias no son muy
elevadas. Sin embargo, el descenso del flujo a partir del pico maximo es mayor
en comparacién con Re = 290. Ademads, para Re = 50, la cantidad de mallas
necesaria en la direccién transversal para lograr la independencia es mayor que
para Re = 290, concretamente Ny,nversal = 150 (Figura 5.9b).

Una vez fijado el tamafio necesario de la celda en la direccién transversal
en cada flujo, se ha realizado el estudio en la direccién longitudinal. La Figura
5.10 muestra el flujo de masa absorbido a lo largo de la longitud del tubo para
diferentes nimeros de Reynolds: Re = 290 (Figura 5.10a) y Re = 50 (Figura
5.10b). En cada caso, se ha mantenido constante el nimero de mallas en la
direccién transversal determinado en el analisis anterior.

En los dos casos se observa que el nimero de mallas no influye pricticamente
en la absorcién. Concretamente, la diferencia en ambos casos estd por debajo del
0.25 %.

Finalizado este anilisis, también se verifica que la malla definida es vélida para
el caso de Fick 1D sin imponer la fraccion masica. Como se puede observar en la
Figura. 5.11, una malla de 100 x 500 proporciona resultados independientes.

Higbie 1D

Por otro lado, también se ha estudiado la independencia de la malla al consi-
derar el método de Higbie 1D sin imponer la fraccién mésica, debido a que el
tamafio minimo de elemento necesario no tiene por qué ser el mismo para los
diferentes métodos. La Figura 5.12 presenta el flujo de masa local en la direccién
longitudinal para diferentes mallas cuando: Re = 290 (Figura 5.12a) y Re = 250
(Figura 5.12b).
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Figura 5.10: Flujo de masa local de vapor absorbido en la direccién longitudinal
empleando el método Fick 1D imponiendo la fraccién mdsica para diferentes
niimero de celdas en la direccién longitudinal.
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Figura 5.11: Flujo de masa local de vapor absorbido en la direccién longitudinal
para diferentes mallas empleando el método Fick 1D sin imponer para Re = 290.

Los resultados de la Figura 5.12 demuestran que la malla no tiene influencia
dentro del rango estudiado cuando se emplea el método de Higbie unidireccional
sin imponer la fraccién misica.

En la Tabla 5.6 se resume el niimero minimo de las celdas en la direccién
transversal y longitudinal, a partir del cual el efecto de la malla serd despreciable
en los calculos numéricos para los dos modelos (Fick 1D y Higbie 1D), para
diferentes nimeros de Reynolds:

En resumen, en la Seccién 5.3.1 se ha determinado que se requiere una
densidad de malla mayor cuando el flujo de masa absorbido es calculado con la
ley de Fick. Asimismo, en este caso los resultados demuestran que el mallado es
dependiente del nimero de Reynolds. Cuanto menor Reynolds, el niimero de
celdas necesario en la direccidn transversal del film es mayor. Sin embargo, en la
direccién longitudinal el niimero de celdas necesario no es tan condicionante.
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Figura 5.12: Flujo de masa local de vapor absorbido en la direccién longitudinal
para diferentes nimero de celdas empleando el método de Higbie 1D.

Tabla 5.6: Requerimientos de niimero de malla para los métodos y Re estudiados.

Fick 1D Higbie 1D
Transversal Longitudinal Transversal Longitudinal
Re =50 150 500 50 500
Re =290 100 500 50 500

Esto se debe a que, al ser los gradientes de las diferentes variables (velocidad, tem-
peratura, fraccién mésica,...) menores en esta direccién, 500 celdas han resultado
suficientes para analizar correctamente el fenémeno.

Conjuntamente, este estudio ha ilustrado que cuando se usa el método de
Higbie unidireccional, como no es necesaria la captura del gradiente de fraccién
misica en la interface, los requerimientos de malla son menores. Esta propiedad
puede ser interesante en los anilisis de sistemas mayores, ya que las necesidades
de computacién disminuyen considerablemente.

Frente a la evidencia recabada, se ha optado por utilizar para el rango de
Reynolds analizado dos mallas diferentes para cada método con el fin de minimizar
el coste computacional, los cuales han sido los siguientes:

= Fick: 150 x 500 celdas.

» Higbie: 50 x 500 celdas.

5.3.2 Comparacién con los modelos de la bibliografia

Tal y como se ha explicado en la Seccién 5.2.3, una vez seleccionada la
malla computacional, y con el fin de validar el modelo, se han comparado los
resultados obtenidos en esta tesis doctoral con los resultados de Yoon et al. [29] y
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Mittermaier et al. [102]. Las condiciones de operacién se han presentado en la
Tabla 5.1. Ambos trabajos asumieron difusién 2D en la interface y determinaron
el flujo de masa absorbido mediante la Ley de Fick imponiendo las condiciones
de equilibrio en la interface. Sin embargo, mientras Yoon et al. [29] impusieron la
fraccién mésica de equilibrio, Mittermaier et al. [102] impusieron la temperatura
de equilibrio. Por esta razén, la comparacién con los primeros se ha realizado
en base a la fraccién madsica de la interface. Por el contrario, con Mittermaier et
al.[102] se ha verificado en base a la temperatura. No obstante, éstos mostraron
solamente resultados de los perfiles de temperatura de la interface para condiciones
de subenfriamiento, no para condiciones de saturacién. En cambio, presentaron
perfiles de temperatura en la direccion transversal para condiciones de entrada de
saturadas. Como en el presente trabajo de tesis doctoral el estudio se ha realizado
en condiciones de saturacion, la comparacion se ha efectuado en base al perfil de
temperaturas transversal.

Con este proposito, la Figura 5.132 muestra a modo de comparacién los
resultados del flujo local de masa de vapor absorbido a lo largo de la direccién
longitudinal obtenidos con los modelos numéricos de este estudio y los de ob-
tenidos por Yoon et al. [29]. Por su parte, la Figura 5.13b presenta el perfil de
temperaturas en la direccidn transversal (en este caso usando la coordenada trans-
versal adimensional z/4), cuando z = 0.031 m obtenidos en el presente estudio y
en el trabajo de Mittermaier et al. [102].
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M
= 0.56 SN
§ e 294
292 1
0.54
290 f o Mittermaier et al
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(a) Yoon et al. [29], perfil de la fraccion md-  (b) Mittermaier et al. [102], perfil de la tem-
sica de LiBr de la interface en la direccién  peratura en la direccién transversal adimen-
longitudinal. sional 2/6 cuando z = 0.031 m .

Figura 5.13: Comparaci6n entre el presente trabajo y dos estudios numéricos de
la literatura:

Los resultados de la Figura 5.13 muestran que la modelizacion de la absorcién
realizada en este trabajo de tesis doctoral coincide con ambos modelos, verificando
la validez del modelo propuesto.
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5.3.3 Anilisis de las diferentes metodologias para modelar absorbedores
de LiBr — H>O

Una vez validado el modelo numérico, se ha procedido a analizar y comparar
las diferentes metodologias definidas en la Seccién 5.2, de acuerdo a diferentes
hipétesis. Las metodologias que se han contrastado han sido:

» Metodologia de consideracién de la absorcién:

* Imponer la fraccién mésica de equilibrio frente a imponer la tempera-
tura de equilibrio.

* Imponer la fraccién mdsica frente a no imponer.
* Difusién 1D frente a Difusién 2D.

» Forma de modelar la interface:

¢ 1 celda frente a varias celdas.

Consideracién y estimacién de la absorcién

En primer lugar, se ha estudiado si existen diferencias entre imponer la
temperatura de equilibrio e imponer la fraccién msica de equilibrio en la interface.
Con este proposito, la Figura 5.14 propociona el flujo de masa local absorbido a
lo largo de la direccién longitudinal cuando Re = 50, usando diferentes hipdtesis
de difusién e imponiendo dos condiciones de equilibrio diferentes en la interface:

() Fick1D fraccién mésica de equilibrio

(m

(1

Fick2D fraccién misica de equilibrio.

Fick1D temperatura de equilibrio.

)
)
)
(1v) Fick2D temperatura de equilibrio.

Los resultados de la Figura 5.14a muestran que los perfiles de flujo de masa
absorbido para ambas condiciones de equilibrio impuestas (Toq y weq) son casi
idénticos. Debido a ello, los préximos modelos del presente trabajo de tesis
doctoral que emplean el método impuesto estardn basados solamente en la fraccion
misica de equilibrio, descartando la temperatura de equilibrio. Por el contrario,
los resultados revelan que la hipétesis de difusion tiene una gran influencia en
la absorcién. En particular, cuando se imponen las condiciones de equilibrio, el
flujo de masa de absorcién en la interface es mucho mayor para la hipétesis de
difusién 1D que para la 2D en ambos casos.

La Figura 5.14b presenta resultados idénticos para el método de imposicién.
Sin embargo, esta figura también compara el flujo de masa local a lo largo de
la longitud del flujo determinado para diferentes hipétesis de difusién cuando
Re = 50 y Re = 290, pero, en este caso, incluyendo dos métodos diferentes
para considerar la absorcién: imponiendo y sin imponer la fraccién mdsica de
equilibrio en la interface. Se puede observar que, cuando se considera Fick1D,
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Figura 5.14: Comparaci6n del flujo de masa absorbido localmente a lo largo de
la longitud del flujo para diferentes metodologias y niimeros de Reynolds:

el flujo de masa local para los métodos de imposicién y sin imposicién son casi
coincidentes. Sin embargo, esta similitud no estd presente cuando la absorcién
se estima mediante Fick2D. Para este caso, tal y como se observa en la Figura
5.14b, el flujo de masa absorbido es mayor cuando no se impone el equilibrio en
la interface. Por lo tanto, para Re = 50, el procedimiento de consideracién de
la absorcién (imponer vs sin imponer) no tiene una influencia significativa para
Fick1D, mientras que si la tiene cuando se considera la hipétesis Fick2D (Figura
5.14b).

Se ha observado un efecto similar para la hipétesis de difusién de masa escogida.
Cuando se impone la fraccién maisica, la hipétesis de difusién tiene una gran
influencia en la masa absorbida (Figura 5.14b), mientras que su trascendencia
es casi imperceptible cuando no se impone la fraccién de masa de equilibrio en
la interfaz para Re = 50. Sin embargo, esta diferencia varia con el nimero de
Reynolds. Por ejemplo, en el caso de Re = 290, se produce un ligero aumento
del flujo de masa absorbido local cuando se asume la difusién 1D.

Para entender la causa de esta disparidad, la Figura 5.15a ilustra el perfil de
la fraccién masica sobre la direccién transversal (z) a la salida del tubo vertical
(x = 1.5 m), mientras que la Figura 5.15b presenta la fraccién mésica en la interfaz
alo largo de la longitud del flujo,para Re = 50 y condiciones de imposicién.

De acuerdo con los resultados de la Figura 5.15a, la disminucién de la fraccién
de masa a lo largo de la direccién transversal y, por lo tanto, la absorcion, es
mayor cuando se asume la difusién 2D. Por el contrario, esto contradice lo
observado en la Figura 5.14a y en la Figura 5.14b, ya que el flujo de masa de
vapor absorbido local es mayor para Fick1D que para Fick2D cuando se imponen
condiciones de equilibrio. Esta contradiccion puede deberse a que, cuando se
fuerzan las condiciones de equilibrio en la interface, la cantidad de flujo de masa
de vapor absorbido no se incluye directamente en el término fuente. En su lugar,
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(c) Fraccién masica de LiBr en la interface a lo largo de la direccién transversal z a la

salida del tubo (z = 1.5 m) utilizando el método de Fick no impuesto y dos hipétesis de
difusién.

Figura 5.15: Diferentes perfiles de fraccién masica de LiBr para diferentes meto-
dologias cuando Re = 50.

la cantidad de agua que se transfiere al liquido de la solucién depende del flujo de
difusién de especies (Jpipy, Ecuacién (5.12)) de la ecuacién de especies (Ecuacién
(5.10)), el cual se basa en la ley de Fick y supone una difusién 2D.

Asi, como la absorcién evaluada al imponer la fraccién mésica es mayor en el
caso 1D (Figura 5.14), el calor generado también aumenta, incrementando la
temperatura en la interface. En consecuencia, la fraccién de masa de equilibrio
(determinada por la ecuacién de Duhring, Figura 5.4) es mayor para 1D que
para 2D. Este aumento de la fraccién de masa conduce a una reduccién del
gradiente, disminuyendo la absorcién de masa de vapor en la interface, el cual
depende de la diferencia de fraccién masica. Como resultado, aunque en el caso de
imponer Fick1D el valor estimado de la masa absorbida es superior, la cantidad de
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agua que entra en la pelicula considerada por el modelo es menor. Esto también
resulta en una mayor fraccién de masa de LiBr en la salida para Fick1D. Por lo
tanto, el método Fick propuesto que impone la fraccién de masa no representa
correctamente la hipétesis de difusién 1D. Debido a esto, se descarta el método
de Fick1D imponiendo las condiciones de equilibrio y no se utilizard mis en el
presente trabajo de tesis doctoral.

Para el método de Fick sin imposicion, la Figura 5.15¢ muestra los resultados
del perfil de la fraccién mésica en la direccién transversal (2) a la salida del tubo
(z = 1.5 m) para Re = 50. Lo interesante de los datos de la Figura 5.15c es que
el perfil de la fraccién masica es casi igual para ambas hipdtesis (2D y 1D). Estos
resultados son comparables a los presentados en la Figura 5.14b, ya que el flujo
de masa local obtenido en ambos casos es similar.

La diferencia respecto al método impuesto podria residir en que en el método
sin imponer, el término fuente de las ecuaciones de conservacién estd directa-
mente relacionado con el flujo de masa estimado en la interface. Como se puede
observar comparando las Ecuaciones (5.14) y (5.15), la diferencia reside en el
denominador del lado derecho. Por lo tanto, para un mismo perfil de fraccién
misica en el liquido, el flujo de masa absorbido es mayor para Fick1D respecto a
Fick2D vy, como resultado, los términos fuente. Esta mayor absorcion tiene varias
consecuencias.

Por un lado, debido al aumento del calor generado, la temperatura y, por
consiguiente, la fraccién misica en la interface aumentan (Figura 5.4). Por otro
lado, debido al crecimiento del vapor absorbido, la fraccién de masa de LiBr
en el interior del film disminuye. Ambos efectos conducen a fracciones masicas
menores en la interface.

Asi, cuando Re = 50, el aumento del flujo de masa debido a la hipétesis 1D es
neutralizado por la disminucién del gradiente de la fraccién misica, alcanzando
niveles de absorcién similares en ambas hipétesis (1D y 2D). Para Re = 290, el
comportamiento es también similar, pero las diferencias son ligeramente superio-
res.

Por ultimo, se ha procedido a comparar la influencia de la hipétesis de la
difusién en el método de Higbie. Descartado el método de imposicion, en el caso
de Higbie no se ha impuesto la fraccién masica en la interface. La Figura 5.16
muestra en modo de comparacién los resultados del flujo local en la direccién
longitudinal para ambas hipétesis (1D y 2D) cuando Re = 50.

En la Figura 5.16 es aparente que, en este caso, la hipétesis tiene una gran
influencia en la absorcidn, siendo considerablemente mayor en el caso de difusién
1D. En el método Higbie, el cilculo de flujo de masa no depende del perfil de
la fraccidén mdsica en el film. Por lo tanto, segtin Higbie el aumento del vapor
absorbido no influye en la estimacién de la absorcion. Por esta razén, con el
método de Higbie, la hipétesis de difusion mésica escogida tiene un gran efecto,
siendo mayor el flujo de masa absorbido en el caso de difusién unidireccional.

Resumiendo, en este apartado se ha demostrado que la metodologia y la
hipétesis empleada para el calculo de flujo de masa absorbido influyen en los
resultados del modelo. Asimismo, los resultados han ilustrado que imponer la
temperatura de equilibrio o la fraccién masica de equilibrio es indiferente. Ademds,
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Figura 5.16: Flujo de masa de vapor local absorbido a lo largo de la direccién lon-
gitudinal con el método Higbie 1D y Higbie 2D sin sin imponer la concentracién
cuando Re = 50.

en este apartado se ha demostrado que, cuando se imponen las condiciones de
equilibrio en la interface, el ratio de absorcion calculado no coincide con el
vapor introducido en el film en el caso de Fick1D. Por esta razén, el método de
imposicién ha sido descartado. Igualmente, como la difusién vapor-liquido de
LiBr en la interface es despreciable, la hipétesis de difusién mdsica unidireccional
(1D) ha sido la seleccionada para los modelos numéricos. Sin embargo, en esta
seccion se ha demostrado que, desde el punto de vista de la absorcién, tanto Fick
1D, como Higbie 1D pueden ser vilidos. Por lo tanto, en los posteriores anilisis
se aplicarn estos dos métodos en los modelos, sin imponer la fraccién mésica en
ambos:

= Fick unidireccional (1D) sin imponer la fraccién mésica.

» Higbie unidireccional (1D) sin imponer la fraccién mésica.

Modelizacién de la interface

Como se ha comentado anteriormente en la Seccién 5.2.8, en la bibliografia
existen dos tendencias para la introduccion del analisis de la absorcién:

1. Considerar la interface en una tnica celda.

2. Considerar la interface en varias celdas.

En este apartado se estudiardn las diferencias existentes en los resultados de
la forma de considerar la interface. Este anilisis se ha efectuado para las dos
metodologias escogidas: Fick 1D y Higbie 1D, sin imponer las condiciones de
equilibrio en ambas.

Tal y como se ha realizado al considerar la interface en una tnica celda
(Seccién 5.3.1), se ha analizado la independencia de malla cuando la interface es
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modelada por medio de varias celdas. Como en este caso la interface es compartida
por varias celdas, el nimero de elementos necesarios en la direccién transversal
es de 200 tanto para el caso de Fick, como para Higbie.

La Figura 5.17 muestra el flujo absorbido de masa en la direccién z para
Re = 50 (Figura 5.17a) y para Re = 290 (Figura 5.17b) obtenidos con el método
Fick 1D empleando las dos formas de modelar la interface: 1 celda y varias celdas.

-3 -3
5 >><<10 ' ' 5 x10 ' '
. Fick 1D 1 celda . Fick 1D 1 celda
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(a) Re = 50. (b) Re = 290.

Figura 5.17: Flujo de masa de vapor local absorbido a lo largo de la direccién
longitudinal con el método Fick 1D con 2 diferentes formas de modelar la
interface.

En la Figura 5.17 se observa que, tanto para Re = 50 (Figura 5.17a), como
para Re = 290 (Figura 5.17b), los resultados de ambas formas de modelar son
similares. En el caso de Re = 50, existe una ligera diferencia en el valor miximo

del flyjo.

Por su parte, en el caso de Higbie 1D los resultados del flujo local de vapor
absorbido son igualmente semejantes (Figura 5.18).

Por lo tanto, los resultados de esta Seccién demuestran que, aunque los resul-
tados del flujo mésico de absorcién sean similares para ambas formas de modelizar
la interface, el coste computacional del modelo es mayor cuando la interface
se modela con varias celdas. Por esta razén, se descarta la modelizacién de la
interface por medio de varias celdas. Asi, en los modelos que se presentan a
continuacién la interface se ha modelado mediante una celda.

5.3.4 Anilisis de la influencia de las condiciones de operacién en la ab-
sorcion

Una vez desarrollada la metodologia de los modelos, se ha analizado la in-
fluencia de diferentes condiciones de operacion en la absorcién. Concretamente,
las variables analizadas han sido:

1. Numero de Reynolds del flujo de la solucién.

2. Transferencia de calor del agua de enfriamiento.
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Figura 5.18: Flujo de masa de vapor local absorbido a lo largo de la direccién
longitudinal con el método Higbie 1D con 2 diferentes formas de modelar la
interface cuando Re = 290.

3. Fraccién masica de entrada de la solucién.

Efecto del niimero de Reynolds

En este apartado se va a analizar la influencia del nimero de Reynolds de la
solucién modelizando la interface con una celda y empleando las propiedades
termofisicas constantes en las dos metodologias escogidas: Fick 1D sin imponer
y Higbie 1D sin imponer.

Para analizarlo desde un punto de vista global, la Figura 5.19 presenta los
resultados del flujo de masa de vapor absorbido promedio (Figura 5.19a) y flujo de
calor absorbido promedio por el agua de refrigeracién (Figura 5.19b) obtenidos
con las dos metodologias en el rango de Reynolds de 50 < Re < 290. Las
condiciones de trabajo han sido idénticas a las empleadas en la Seccién 5.3.1.

Los resultados muestran una misma tendencia entre los dos modelos. En
el caso del flujo de masa absorbido, ambos obtienen el valor miximo cuando
Re = 75 (Figura 5.19a). Y para el caso del flujo de calor, crece con el nimero
de Reynolds (Figura 5.19b). Sin embargo, los valores obtenidos en ambos casos
son mayores en el caso de Fick 1D y, bésicamente, esta diferencia se mantiene
constante.

Con el objetivo de analizar las diferencias, la Figura 5.20 muestra el flujo de
masa local absorbido para diferentes niimeros de Reynolds calculados con Fick
1D (Figura 5.20a) y Higbie 1D (Figura 5.20b) en el rango 50 < Re < 290.

Con los dos métodos se observa que, a bajos niimeros de Reynolds, el pico
méximo del flujo de masa absorbido es mayor. Cuanto menor es Reynolds,
menores son el flujo de masa de la solucién (Ecuacién (1.4)) y el espesor del film
(Ecuacién de Nusselt (1.6)). Por consiguiente, la disminucién de la temperatura
de la interface es mayor en bajos niimeros de Reynolds. Como resultado, la
fraccién misica de equilibrio también es menor (Figura 5.4) y, por lo tanto, el
flujo de masa de vapor absorbido aumenta. Ademds, como la capa limite térmica
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Figura 5.19: Resultados globales obtenidos con el modelo numérico para diferen-

tes ndmeros de Reynolds y metodologias.
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Figura 5.20: Flujo de masa de vapor local absorbido a lo largo de la direccién
longitudinal para diferentes nimeros de Reynolds obtenidos con diferentes me-
todologias.

se desarrolla antes en bajos niimeros de Reynolds, este punto maximo se produce
en una distancia longitudinal mas préxima a la entrada. Por el contrario, cuanto
mayor es el nimero de Reynolds, mis se retrasa el punto de absorcién méximo
longitudinalmente y menor es su valor.

No obstante, en Reynolds bajos se origina un descenso notable del flujo local
aguas abajo del pico. Esta disminucién es menor cuanto mayor es el nimero
de Reynolds. Asimismo, en el rango de estudio, el flujo de absorcién tiende a
un valor constante a la salida del absorbedor, el cual aumenta con el nimero de
Reynolds. Por consiguiente, existird un niimero de Reynolds que maximiza el
flujo absorbido para cada longitud de tubo. Esta conclusion también fue reportada,
por ejemplo, por Hofmann y Kuhlmann [129] y Garcia-Rivera et al. [53]. Este
Reynolds 6ptimo serd menor cuanto menor es la longitud del tubo.
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En el rango de los niimeros de Reynolds de este estudio, cuando se utiliza Fick
1D, el pico miximo es mayor que con Higbie 1D. Sin embargo, como resultado
de la alta absorcién, la disminucién del flujo de masa absorbido es menor con
Higbie 1D. Por lo tanto, los resultados de flujo local no varian tanto con Higbie
1D. Esto es debido a que, en el método de Higbie, la cantidad de vapor absorbida
no tiene tanta repercusién (Ecuacién (1.27)). Por lo tanto, se observa que el
método de Fick 1D es mas sensible a los cambios de fraccién masica debidos a la
absorcién que el modelo de Higbie 1D.

Efecto de la transferencia de calor del agua de enfriamiento

En el anilisis de la influencia del nimero de Reynolds, se ha comentado que
el flujo de absorcién también depende de la transferencia de calor en la direccién
transversal. No obstante, su influencia no es similar para todos los nimeros de
Reynolds. En este contexto, la Figura 5.21 presenta los resultados de flujo de masa
absorbido local obtenidos con los métodos de Fick 1D (Figura 5.21a) y Higbie
1D (Figura 5.21b) para un intervalo de Reynolds entre Re = 50 y Re = 290,
operando con tres diferentes coeficientes de conveccién del agua de enfriamiento.
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Figura 5.21: Flujo de masa de vapor local absorbido a lo largo de la direccién
longitudinal para Re = 50 y Re = 290 y diferentes coeficientes de conveccién
del agua de enfriamiento.

Tanto en el método de Fick 1D (Figura 5.21a), como en el caso de Higbie 1D

(Figura 5.21b), el flujo aumenta con el incremento del coeficiente de conveccién.

Asimismo, el pico miximo de absorcién se crea en una distancia longitudinal
menor con el aumento de la carga convectiva. Esto se debe a que el aumento de

la conveccién mejora la capacidad de transferir calor del agua de enfriamiento.

Como resultado, la capa limite térmica se desarrolla a mayor velocidad y la
disminucién de la temperatura se logra en una distancia longitudinal menor.

De acuerdo con los resultados de la Figura 5.21, la mejora de la conveccién
tiene un mayor impacto en la absorcién en el caso de Re = 290. El espesor del
film aumenta con el nimero de Reynolds, asi como la mayor cantidad de masa
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del flujo. Por consiguiente, es necesario que la carga de enfriamiento sea mayor
para conseguir disminuir la temperatura de la interface.

Asimismo, se observa que el efecto también es mayor para el método de Fick
1D (Figura 5.21a), que para Higbie 1D (Figura 5.21b). El flujo local de absorcién
calculado y, por consiguiente, el calor generado en la absorcion, son mayores en
el caso del método de Fick 1D. Asi, cuanto mayor es la absorcién (Fick 1D), la
mejora obtenida con el aumento de la conveccién del agua de enfriamiento es
mayor.

Sin embargo, el incremento obtenido al pasar de 3,0 = 6000 (W m=2 K™)
a hyy,0 = 8000 (W m? K™) no es muy considerable. Por lo tanto, la mejora de
la absorcidn se satura a partir de una carga de enfriamiento del agua, por lo que
no serfa interesante desde el punto de vista de disefio.

En resumen, los resultados de los modelos revelan que el aumento de la
conveccién del agua de enfriamiento mejora la absorcién, aunque, para el caso
analizado, este incremento se satura a partir de hy,0 = 6000 (W m? K™). Asi-
mismo, este aumento en la absorcién es mayor en el caso de Re = 290, asi como
para el método de Fick 1D.

Efecto de la fraccidén masica de LiBr inicial de la solucién

Tanto los resultados experimentales [50, 51], como los numéricos [29, 129]
de la literatura han demostrado la influencia de la fraccién masica de entrada en la
absorci6n. Para analizar cémo influye esta variable en los dos métodos, la Figura
5.22 presenta la evolucion del flujo local de masa absorbido para las dos fracciones
misicas (WinLigr = 0.6 y win Lipr = 0.58), cuando Re = 50 y Re = 290. En este
caso se han utilizado el método de Fick 1D (Figura 5.22a) y el método de Higbie
1D (Figura 5.22b). El resto de condiciones de trabajo se han resumido en la Tabla

5.5.
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Figura 5.22: Resultados de flujo local de masa absorbido para diferentes fracciones
misicas de entrada (winigr = 0.6 y WinLipr = 0.58) y niimeros de Reynolds
(Re = 50 y Re = 290), obtenidos utilizando dos diferentes métodos.
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Los resultados de la Figura 5.22 muestran que el flujo local disminuye conside-
rablemente con la bajada de la fraccién mésica de entrada en el rango de estudio,
tanto para Fick 1D, como para Higbie 1D. Este descenso es mayor cuando se
utiliza Fick 1D. Por lo tanto, tal y como se ha evidenciado en el andlisis de la
influencia del niimero de Reynolds de la solucién, el método de Fick 1D es mds
sensible a las variaciones de fraccién madsica. La disminucién observada en los
modelos también fue reparada en los trabajos experimentales de Miller y Keyhani
[50], Medrano et al. [51] y Garcia-Rivera et al. [53]. Asi, con el objetivo de
maximizar la absorcién, la fraccién miésica de entrada tendrd que ser la mixima
posible, siempre y cuando no se generen problemas de cristalizacién.

5.3.5 Comparacion con los resultados experimentales

Como se ha mencionado en la Seccién 5.1, en la bibliografia se han utilizado
diferentes formulaciones en los modelos numéricos y célculos analiticos. En
algunos casos, los resultados de los modelos han sido comparados con datos
experimentales. No obstante, todavia no se ha comparado la diferencia existente
entre las diferentes metodologias de célculo y procedimientos de introduccién
del flujo de absorcidn, frente a los resultados experimentales.

Por esta razén, se analizan y comparan los resultados numéricos considerando
las mismas condiciones de trabajo de los estudios experimentales. Debido a la
falta de informacion sobre las condiciones de trabajo, se ha descartado el estudio
de Miller y Keyhani [50] para el contraste. Los trabajos contrastados han sido los
siguientes y las condiciones de operacién han sido descritas en la Tabla 5.2:

» Medrano et al.[51].
» Takamatsu et al. [52].

» Garcia-Rivera et al. [53].

Con el objetivo de realizar la evaluacién de los modelos propuestos, en primer
lugar la Figura 5.23 muestra la comparacién de los resultados obtenidos con los
modelos del presente trabajo de tesis doctoral y los ensayos de Medrano et al.

[51].

Los resultados de la Figura 5.23 revelan que tanto con el método Fick 1D,
como con Higbie 1D, los resultados de los modelos no cumplen con la tendencia
de los resultados experimentales: el aumento de la absorcién con el nimero de
Reynolds. Al contrario, en los dos métodos usados en los modelos numéricos la
absorcién disminuye con Reynolds en el rango de estudio.

Asimismo, cuando Re = 70, el resultado experimental y el numérico de Fick
1D son similares. Sin embargo, la diferencia entre los resultados experimentales
y numéricos aumenta con el nimero de Reynolds, siendo mayor el desacuerdo
con Higbie 1D. Por ejemplo, cuando Re = 290, la diferencia con Fick 1D ha
sido del 36 %, mientras que con Higbie 1D del 53 %.

La segunda comparacién se ha efectuado con los resultados experimentales
obtenidos por Takamatsu et al. [52]. La Figura 5.24 presenta el contraste entre
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Figura 5.23: Comparacién del flujo de masa de vapor absorbido entre resultados
experimentales del trabajo de Medrano et al. [51] y los resultados numéricos.

los resultados experimentales [52] y los numéricos obtenidos en este trabajo de
tesis doctoral para dos diferentes condiciones de temperatura de entrada del agua
de enfriamiento: Tiy,0 = 20°C y Tiy,0 = 25 °C.
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Figura 5.24: Comparacién del flujo de masa de vapor absorbido entre resultados
experimentales del trabajo de Takamatsu et al. [52] y los resultados numéricos,
para dos diferentes condiciones de entrada de temperatura del agua.

Los resultados de la Figura 5.24 ilustran que, a diferencia de la comparacién
con Medrano et al. [51], los resultados de los modelos y los resultados experi-
mentales siguen la misma tendencia. En todos los casos el flujo de absorcién
disminuye con el nimero de Reynolds en el rango de estudio.

Entre los dos métodos, el método de Fick 1D es el que ofrece resultados
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mds similares a la experimentacién de Takamatsu et al. [52] (Figura 5.24). Casi
la totalidad de los flujos de absorcién obtenidos con Fick 1D estin dentro del
rango de incertidumbre de las mediciones. Excepto en el caso de Re = 550 y
Tu,0 = 25°C, la diferencia del resto de resultados estd por debajo del 6 %.

En el caso de Higbie 1D, las diferencias entre los resultados numéricos y
experimentales han sido mayores. La mixima diferencia ha sido del 20 % (Figura
5.24).

Para finalizar con la comparacidn, se ha examinado la diferencia entre los
resultados experimentales de Garcia-Rivera et al. [53] y los obtenidos con los
modelos numéricos del presente estudio (Figura 5.25). La Figura 5.25a muestra
la diferencia en el flujo de masa de vapor absorbido, mientras la Figura 5.25b
presenta la comparacién del flujo de calor absorbido por el agua de refrigeracion.
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Figura 5.25: Comparacién entre resultados experimentales del trabajo de Garcia-
Rivera et al. [53] y los resultados numéricos.

Tal y como ocurre en la comparacién con Takamatsu et al. (Figura 5.24),
los resultados numéricos tanto del flujo de masa absorbido (Figura 5.25a), como
del flujo de calor (Figura 5.25b), siguen la misma tendencia que los resultados
experimentales.

El flujo de masa absorbido aumenta con el niimero de Reynolds hasta Re ~
110, donde comienza a descender con el nimero de Reynolds (Figura 5.25a).
Por lo cual, tanto los resultados numéricos como experimentales sefialan que
existe un ndmero de Reynolds éptimo que maximiza la absorcién de vapor. En
las condiciones de trabajo del absorbedor analizado, este nimero de Reynolds
tendria un valor de Re =~ 110.

En el caso del flujo de calor (Figura 5.25b), éste aumenta con el niimero de
Reynolds, aunque, en ndmeros de Reynolds altos, la velocidad de crecimiento
disminuye tanto en los resultados experimentales, como en los numéricos. Asi-
mismo, al igual que con el flujo de masa absorbido, los resultados obtenidos con
el método Fick 1D estin dentro de la incertidumbre de medida. En el caso de
Higbie 1D, los resultados tienen mayor diferencia con el experimental, aunque
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muchos de ellos estin igualmente dentro de la incertidumbre de medida.

En definitiva, los resultados obtenidos con el método Fick 1D han sido mis
parejos a los experimentales. Estos reflejan una correlacién positiva con los re-
sultados de Takamatsu et al. [52] y Garcia-Rivera et al. [53] cuando se emplea
Fick 1D. La mayor parte de estos resultados estan dentro de la incertidumbre
de medida de estos resultados de ensayos experimentales. Ademas, en estos casos
la absorcién en el modelo sigue la misma tendencia que en los experimentos.
Los resultados obtenidos con Higbie 1D siguen esta misma tendencia, pero las
diferencias con los experimentales han sido mayores. Esto puede ser debido al
método escogido del tiempo de contacto, por lo que la reformulacién de este
tiempo de contacto podria igualar estas diferencias.

5.4 Conclusiones

A lo largo del Capitulo 5 se han definido las formulaciones matemdticas y las
diferentes metodologias que se han utilizado en los modelos numéricos, realizando
la comparacién entre ellas. Los resultados de la absorcién han mostrado que éstas
varian en funcién de los tres criterios seleccionados para modelar la absorcién: i)
la metodologia para considerar la absorcién (imponer la fraccién misica o no); ii)
la manera de determinar el flujo de masa absorbido (Fick frente a Higbie); v iii)
de la hipétesis de la difusién en la interface (1D frente a 2D).

Los resultados han mostrado que, en el método de imposicion, es indiferente
imponer en la interface la fraccién masica de equilibrio o la temperatura de
equilibrio. Ademds, se ha observado que, al imponer la fraccién masica en la
interface con el método Fick 1D, el flujo de absorcion calculado y la cantidad de
agua introducida en la solucién liquida no coinciden. Una conclusién de estos
resultados es que con el método Fick 1D imponiendo las condiciones de equilibrio
se obtienen resultados incoherentes, por lo que se ha descartado este método.
Asimismo, debida a la volatilidad insignificante del LiBr, se ha considerado la
hipétesis de difusion unidireccional y, por consiguiente, los métodos seleccionados
han sido Fick 1D y Higbie 1D sin imponer la fraccién mésica. En cuanto a la
modelizacién de la interface, se ha optado por realizarlo con una sola celda debido
al menor coste computacional.

Una vez escogida la metodologia, se ha estudiado la influencia del niimero
de Reynolds, la refrigeracion del agua y la fraccién masica de entrada. Los
resultados han evidenciado que existe un nimero de Reynolds que maximiza la
absorcién de vapor para cada longitud de tubo. Igualmente, se ha observado que
la mejora debida al aumento del poder de refrigeracién del agua de enfriamiento
se satura a partir de un niimero de Reynolds, especifico para cada configuracién
de absorbedor. Ademas, los resultados han mostrado que la disminucién de la
fraccién masica de entrada reduce considerablemente la absorcién local.

Comparando los dos métodos, la tendencia del flujo local de absorcién en la
direccion longitudinal ha sido la misma. No obstante, la absorcién obtenida con
Fick 1D ha sido superior y éste ha mostrado mayor sensibilidad a los cambios de
la fraccién miésica. Sin embargo, el bajo coste computacional caracteristico del
modelo Higbie 1D resulta un gran atractivo para su aplicacién en modelos 3D.



Metodologia para el anilisis de la transferencia de calor y masa en absorbedores

fallingﬁlm heat exchangers 111

Cabe destacar que la diferencia entre métodos se ha mantenido estable. Por lo
tanto, una reformulacién del tiempo de contacto en el método de Higbie podria
igualar estas disparidades.

Por tltimo, la comparacién con los resultados experimentales de Takamatsu
et al. [52] y Garcia-Rivera et al. [53] ha demostrado una mayor fiabilidad del
modelo de Fick 1D, ya que la mayor parte de los resultados obtenidos estin
dentro del rango de incertidumbre de medida de los ensayos, ademas de tener la
misma tendencia. Por lo tanto, se verifica que la metodologia propuesta basada
en Fick con difusién unidimensional es una metodologia vélida para el anilisis de
los fenémenos de transferencia de calor y masa de absorbedores.






6 ANALISIS DEL EFECTO DE LA TERMO-
DIFUSION EN ABSORBEDORES FALLING
FILM HEAT EXCHANGERS

6.1 Introduccién

En el Capitulo 5 se ha estudiado la diferencia existente entre las diferentes me-
todologias y procedimientos en la transferencia de calor y masa de absorbedores
de tubo vertical, demostrando que, en el interior del film de la mezcla binaria, se
generan gradientes de temperatura y fraccién mésica. Estos dan pie a diferentes
mecanismos de transferencia de calor y masa.

Tal y como se ha mencionado en las Seccién 1.5, Killion y Garimella efec-
tuaron una revisién critica de los modelos acoplados de la transferencia de calor
y masa en absorbedores falling film [157]. No obstante, es importante resaltar
que, en este articulo de revisién, los anilisis que incluyeron el efecto Marangoni
y las inestabilidades de no-equilibrio de Rayleigh no fueron considerados. Asi-
mismo, varios trabajos han analizado la influencia de diferentes parimetros en la
transferencia de calor y masa simultdneos de tubos y placas verticales. Yoon et
al. [29] y Bo et al. [123] concluyeron que la transferencia de calor y masa crece
de manera repentina en la regién de entrada y, decrece aguas abajo. Ademis,
Mittermaier y Ziegler [102] determinaron en su trabajo numérico que el efecto
de las propiedades variables en la transferencia de calor y masa es pequefio.

Destacadamente, la mayor parte de los trabajos estudiados en los Capitulos 1,
3y 4 solamente consideraron la transferencia de masa como consecuencia del
gradiente de fraccién masica. Originalmente, Soto et al. [241] atribuyeron las
diferencias entre los resultados de su modelo y los experimentales a los efectos
colaterales de no-equilibrio, y sugirieron que los altos gradientes de temperatura
de la interface podrian jugar un cierto rol en los fenémenos de transporte de
absorbedores.

En cuanto a los anilisis experimentales de las propiedades de transporte de
las soluciones binarias, Colombani et al. [242] midieron experimentalmente el
coeficiente Soret de la mezcla de agua y cloruro de litio (LiCl — H20) por medio
de la técnica de interferometria hologrifica. Los resultados mostraron que el
coeficiente Soret es negativo, del orden de —3 - 1072 K~!. Como resultado, el
componente mds denso, en este caso el cloruro de litio, migra hacia la regién mids
caliente. Asi, la transferencia de masa producida a causa del gradiente térmico



114

6.2 Modelo numérico

mejoraria el transporte de la sal hacia la interface (en este caso la region de alta
temperatura). Este impacto podria generar diferencias en la transferencia de calor
y masa en la interface y, por lo tanto, a lo largo del film de la solucién. Asimismo,
segtin Hosseinnia et al. [131], podria esperarse el mismo efecto para las soluciones
LiBr — H5O.

Desafortunadamente, la atencién prestada a la influencia del mecanismo
térmico de transferencia de masa en absorbedores falling film ha sido limitada.
Originalmente, Hosseinnia et al. [131] analizaron el impacto de la interdifusién y
el efecto Soret, asi como el efecto Duffour, en un absorbedor de tipo tubo vertical
usando un modelo numérico basado en el FVM. Los autores reportaron que,
considerando todos estos mecanismos, los coeficientes de transferencia de calor y
masa mejoraban alrededor de un 9.5 % y 4 %, respectivamente. No obstante, este
estudio solamente analizé el efecto en la interface, sin tener en cuenta el impacto
de la transferencia de masa térmica en el interior del film.

Por lo tanto, en vistas de todo lo mencionado hasta ahora, existe la posi-
bilidad de que el mecanismo de transferencia de masa debido al gradiente de
temperatura tenga un rol importante en el comportamiento de absorbedores de
LiBr — H50. Sin embargo, existe muy poco conocimiento sobre este efecto. Asi,
la presente seccién examinard la influencia de la termodifusion en un absorbedor
de LiBr — Hy0 de tipo falling film vertical por medio de un modelo numérico
bidimensional de dos fases, basado en el método de volimenes finitos.

La estructura del presente capitulo es el siguiente.

En la Seccién 6.2 se define la metodologia numérica utilizada, donde se espe-
cifican el mallado y las condiciones de contorno (Seccién 6.2.1), las condiciones
de operacién y propiedades térmicas (Seccién 6.2.2), asi como las ecuaciones
gobernantes (Seccién 6.2.3) y la metodologia utilizada para la modelizacién de la
absorcién incluyendo el efecto de la termodifusién (Seccion 6.2.4).

Una vez definida la metodologia numérica, en la Seccién 6.3 se muestran
los resultados obtenidos con los modelos. Primero, en la Seccién 6.3.1 se estudia
el impacto que genera la termodifusioén en la absorcién por medio de las dos
metodologias seleccionadas en el Capitulo 5. A continuacién, se examina c6mo
influye el valor del coeficiente de termodifusién en las cantidades de vapor
absorbidas (Seccién 6.3.2). Para concluir el capitulo, se investiga el impacto de
las condiciones de operacién en el efecto de la termodifusion.

Para finalizar, en la Seccién 6.4 se presentan las conclusiones obtenidas en
este capitulo.

6.2 Modelo numérico

6.2.1 Dominio computacional, condiciones de contorno y discretizacion.

A diferencia del modelo del Capitulo 5, el modelo numérico estd basado en
las siguientes hipétesis:

1. El flujo es laminar.
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2. El equilibrio de la presién de vapor es asumido en la interface.
3. Los efectos de Duffour y Marangoni no han sido considerados.

4. Las fases de liquido y vapor son incompresibles.

El dominio computacional, las condiciones de trabajo y el mallado se han
mostrado en la Figura 5.2 de la Seccién 5.2.2. De la misma forma que en el
Capitulo 5, el dominio del modelo se ha transformado en funcién del espesor
calculado por medio de la ecuacién de Nusselt (Ecuacién (1.6)) [78]), el cual se
ha estimado a través de la Ecuacién 5.1.

Por su parte, las condiciones de trabajo se han enumerado en la Tabla 5.5. En
la misma linea del Capitulo 5, el mallado del dominio liquido ha sido refinado
para capturar propiamente las fuerzas viscosas, asi como la transferencia de calor
y masa.

Gracias a que el estudio de la independencia de malla se ha realizado en la
Seccién 5.3.1, en el Capitulo 6 se ha utilizado la misma discretizacién de celdas:
150 x 500 (direccién z y z, respectivamente). Del mismo modo, los métodos
de discretizacién de las ecuaciones han sido idénticos a los considerados en la
Seccidén 5.2.9.

6.2.2 Condiciones de operacién y propiedades termofisicas

Las condiciones de operacién se han resumido en la Tabla 5.5 de la Seccién
5.3.1. En cuanto a las propiedades termofisicas, se ha supuesto que éstas no varian
con la temperatura y la fraccién mésica. Excepto el coeficiente de termodifusion,
Dr, el célculo del resto de las propiedades se ha realizado tal y como se ha detallado
en la Seccién 5.2.4.

Respecto al coeficiente de termodifusién D de la solucién binaria LiBr — HyO,
éste no ha sido medido hasta el dia de hoy. Por esta razén, en el Capitulo 6 se
ha estudiado la influencia que tiene la termodifusién en la absorcién para dife-
rentes valores de Dy dentro del rango —5 - 107!! < Dy < 0. La eleccién del
signo negativo ha sido a raiz de la existencia de varios trabajos que muestran
que el coeficiente Dt de una solucién salina es negativo. Colombani et al. [242]
midieron una solucién salina similar, el cloruro de litio, a diferentes fracciones
misicas y observaron que el coeficiente de termodifusién de la mezcla era ne-
gativo. Asimismo, se han realizado diferentes ensayos para la medicién de este
coeficiente por medio de la técnica de la columna termogravitacional [243] en
el laboratorio del Grupo de Mecénica de Fluidos de Mondragon Unibertsitatea.
Desafortunadamente, la mezcla de LiBr — HyO no puede llegar a la condicién
estacionaria debido al gradiente de densidad adverso generado, el cual es termo-
hidrodindmicamente inestable bajo el efecto termogravitacional [244]. Por lo
tanto, este hecho confirma que el coeficiente de termodifusién de esta mezcla
(LiBr — HgO) a wripr = 0.6 es negativo.
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6.2.3 Ecuaciones gobernantes

El modelo numérico se ha basado en el modelo del Capitulo 5. La tinica
diferencia reside en la inclusién del componente de la transferencia de masa
térmica en la absorcion de vapor de la interface, asi como en la transferencia de
masa en el interior del film. Por lo tanto, las ecuaciones de conservacién de masa,
momento, especies y energia, asi como la ecuacién VOF han sido previamente
definidas (Ecuaciones 3.1a, 3.1b, 5.10, 3.4 y 3.2, respectivamente).

No obstante, en este caso se ha incluido el término de transferencia de masa
térmica en el flujo de difusién de especies (Jyip;) de la Ecuacién 5.10, ade-
mis de transformar los términos fuente relacionadas con la absorcién de vapor
(SLiBr, San ¥ Sq)- Concretamente, para el cilculo del flujo de difusién de espe-
cies, se ha utilizado la expresion descrita en [245], en el cual el mecanismo de
transferencia de masa térmica depende de la fraccién mésica inicial (wo ig;).

Jiigr = —pDVwrigr — prD1wo Lisr (1 — wo risr) VT (6.1)

6.2.4 Metodologia

Basidndose en la metodologia definida en el Capitulo 5, en este Capitulo 6
la interface se ha modelizado mediante una sola celda (Seccién 5.2.8). Por lo
tanto, los términos fuente se han calculado por medio del flujo local de masa de
vapor absorbido (ri2,, ). Sin embargo, de la misma forma que en el caso de la
difusion de especies (Ecuacién (6.1)), el flujo de vapor absorbido es calculado
considerando los flujos de masa absorbidos originados por el gradiente de fraccién
misica (1h,,, p) v el gradiente de temperaturas (1, p..), el cual se representa
mediante la Ecuacién (6.2):

mabs = mabs,D + mabs,DT' (62)

El anilisis de la influencia de la termodifusién en la absorcién se ha basado en
las dos metodologias escogidas en el Capitulo 5: Fick 1D y Higbie 1D, ambos
sin imponer la fraccién mésica en la interface. Asi, de manera similar a la parte
final del Capitulo 5, el célculo del flujo mésico absorbido como resultado de
la diferencia de fraccién mdsica se ha realizado mediante dos diferentes leyes
(Fick o Higbie), asi como dos hipétesis (difusion 1D y difusién 2D) (Ecuaciones
(6.3a)-(6.3d)), cuyo desarrollo se ha definido en la Seccién 5.2.6:

Mabs, D, Fick 2D = —PA1D [&gﬁ&} ; (6.3a)
if
Mabs, D Fick 1D = —ﬂ [&fgg&} 2 (6.3b)
TMabs, D, Higbie2D = Pl D;L;ax (wi?Bryif - wLiBr,oo) : (6.3¢)
TMabs, D HigbielD = wLip];r,if ngax (wi(ilBr,if - wLiBr,oo) : (6.3d)
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Por su parte, el flujo de masa como resultado de la termodifusién, ha sido calculado
mediante la Ecuacién (6.4):

. oT
Mybs, Dy = —p1Drwo LiBr (1-— wO,LiBr) [E)n] _f, (6.4)
1

donde [‘g—ﬂif es el gradiente de la temperatura en la direccién normal de la
interface.

Asimismo, se ha considerado la suposicién de equilibrio termodindmico en la
interface. Por consiguiente, el cdlculo de la fraccién miésica de equilibrio de la
interface se ha realizado de la misma forma en la que se ha definido en la Seccién
5.2.7. Igualmente, la densidad de drea interfacial se ha calculado por medio de la
Ecuacién (5.47).

6.3 Resultados y discusion

En la Seccidn 6.3, se ha estudiado el efecto de la termodifusion aplicando los
dos métodos seleccionados en el Capitulo 5. Una vez escogida la metodologia, en
la Seccién 6.3.2 se ha analizado la influencia del coeficiente de termodifusién en
la absorcién. Por tltimo, en la Seccién 6.3.2 se examina el fenémeno de la termo-
difusién bajo diferentes condiciones de operacién y propiedades termofisicas tales
como el coeficiente de termodifusién, el nimero de Reynolds, la transferencia
de calor del agua de enfriamiento y la fraccién masica de LiBr de la entrada.

6.3.1 Anilisis de la termodifusién

Durante el desarrollo del Capitulo 5 se han seleccionado las metodologias
Fick 1D y Higbie 1D, ambas sin imponer la fraccién masica en la interface. Por
esta razdn, primero se ha analizado la influencia que conlleva la consideracién
del mecanismo de transferencia de masa térmica en ambas metodologias.

Con el objetivo de comparar la influencia de la termodifusién en las dos
metodologia escogidas, la Figura 6.1 muestra el flujo de absorcién local a lo largo
de la direccién longitudinal para los métodos Fick 1D y Higbie 1D sin imponer
la fraccién mésica para Dy = 0y Dt = —5- 10~ m?s7!K ™!, cuando Re = 50.

Los resultados de la Figura 6.1 revelan que, en ambos métodos, la termodifu-
sién incrementa el flujo de masa local absorbido. Este comportamiento también
fue observado por Hosseinnia et al. [132]. Esta mejora de la absorcién es mayor
para el método Fick 1D. Por el contrario, la influencia en el método Higbie no
es tan considerable. El incremento del flujo de absorcién debido al mecanismo
térmico crece hasta llegar al pico miximo de absorcién. Aguas abajo del pico,
esta mejora se mantiene relativamente constante.

Este avance en la absorcién depende del efecto en los dos flujos mésicos de
absorcién definidos (Ecuacién (6.2)): uno a causa del gradiente de la fraccién
misica (riz,,s p) y el otro como resultado del gradiente de la temperatura (1, p..)-
La Figura 6.2 representa los diferentes flujos mésicos de absorcion locales a lo
largo de la longitud del flujo para Re = 50 obtenidos con los dos métodos: Fick
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Figura 6.1: Efecto de la termodifusién en el flujo de masa local de vapor absorbido
en la direccion longitudinal para las dos metodologias escogidas cuando Re = 50.

1D (Figura 6.2a) y Higbie 1D (Figura 6.2b), ambos sin imponer la fraccién misica.
Por un lado, se ilustra el flujo mésico local absorbido sin considerar el efecto
de la termodifusién 7, [Dp = 0]. Obviamente, en este caso el flujo masico
total (riv,p,) es igual al flujo mésico absorbido como resultado del gradiente de
fraccion misica (riv,,s p), ya que no existe la absorcién como resultado de la
diferencia de temperaturas (1, p..[Dr = 0] = 0). Por otro lado, se presentan
las tres expresiones diferentes del flujo de masa absorbido cuando Dy = —5-
1071 (m?s7'K™!): el flujo de masa local debido al gradiente de fraccién misica
(11105, p)» €] flujo local debido al gradiente de temperaturas (17, p..) y la suma
de ambos términos, esto es, el flujo de masa local absorbido total (riv,y,,).

En el caso del método Fick 1D (Figura 6.2a), los resultados revelan que el flujo
de absorcién causado por el gradiente de fraccién mésica (1, p) en el caso con
termodifusion es bastante mayor que el flujo total en el caso sin termodifusion
(raps[D = 0]). Asimismo, los resultados muestran que el incremento observado
en este término es considerablemente superior al componente térmico (1, p..)-
Al sumar ambos efectos, la mejora en la absorcién es importante.

En cuanto al método de Higbie 1D (Figura 6.2b), la mejora total en la
absorcion es menor que en el caso de Fick 1D. En este caso la absorcién no
depende de la transferencia de masa préxima a la interface (esto es, no depende
del gradiente de la fraccién masica en la interface). Ademds, el incremento de la
absorcidn aumenta la temperatura de la interface. Como resultado, en la mayor
parte de la longitud el flujo de masa total local sin considerar la termodifusién
(rigps[DT = 0]) es mayor que el originado por el gradiente de fraccién mésica
cuando se toma en cuenta la termodifusién (1igps p). Por lo tanto, el incremento
del flujo de absorcién debido a la termodifusién estd relacionado con el término
térmico (rigps, py)- Asi, el incremento del flujo debido a la termodifusion es
pequefio.
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Figura 6.2: Efecto de la termodifusion en el flujo de masa absorbido total (rir,),
flujo de masa absorbido originado por el gradiente de fraccion misica (rivys p) v
el flujo de masa absorbido originado por el gradiente de temperaturas (1, .

alo largo de la direccién longitudinal cuando Re = 50 para diferentes métodos:

Con el objetivo de comprender mejor el fenémeno, la Figura 6.3 muestra
el esquema del fenémeno de transporte en un falling film vertical de la mezcla
LiBr — H,O en el caso de que el coeficiente de termodifusion es negativo (D <
0, Figura 6.3a) y cuando es positivo (D > 0, Figura 6.3b). Como el componente
absorbido es el agua, éste ha sido considerado como referencia para sefialar los
mecanismos de transferencia de masa de la Figura 6.3. Asi, Jyg,0 p es el flujo de
transferencia de masa de la especie H,O dentro de la mezcla liquida causado por
el gradiente de fraccién mdsica, mientras que Jy,0 p.. se origina por medio del
gradiente de temperatura.

Cuando el coeficiente de termodifusién es negativo, Dt < 0, (Figura 6.3a),
como resultado de la transferencia de masa térmica, el componente mas denso del
film liquido (en este caso LiBr) migra hacia la parte mas caliente, mientras que el
menos denso (en este caso HoO) se dirige hacia la parte fria (Ju,0,p,.). Asimismo,
en este caso, la transferencia de masa del agua dentro de la mezcla a causa del
gradiente de fraccién mésica (Jy,0 p) también tiene la misma direccién debido
al incremento de la fraccién mésica de agua como resultado de la absorcién en la
zona de la interface. Por lo tanto, ambos mecanismos de transferencia de masa se
suman.

Por el contrario, cuando el coeficiente de termodifusion es positivo, Dt > 0
(Figura 6.3b), ambos términos tienen direcciones opuestas. Esto se debe a que
el componente de transferencia de masa en base al gradiente térmico (Jp,0, ;)
en este caso cambia de direccién (parte hacia la zona caliente), mientras que la
direccién de (Jpip:, p) contintia inalterada.

Ademis, cuando Dt > 0, como la direccién de la transferencia de masa
en base al gradiente de temperatura del agua es hacia el exterior, no se genera
la absorcién producida por el efecto de la termodifusién (Figura 6.3b). Por el
contrario, cuando Dy < 0, al migrar el agua hacia la parte fria por termodifusién,
se genera una absorcion a causa del mecanismo térmico (1, g,0,p, > 0), asi
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Figura 6.3: Esquema del fenémeno de transporte en un falling film vertical con
la mezcla LiBr — H,O para:

como la absorcién debido al gradiente de fracciéon masica 77,5 11,0, p- Juntos,
ambos efectos conllevan al incremento de la absorcion total de agua en la interface,
incrementando el calor generado.

En resumen, los resultados demuestran que el efecto de la termodifusiéon
mejora la absorcién en los absorbedores de LiBr — HoO como resultado de la
misma direccién de los dos mecanismos de transferencia de masa, el cual se debe a
la naturaleza negativa del coeficiente de termodifusién de la mezcla. Este impacto
ha sido mayor utilizando el método Fick 1D que en Higbie 1D. Asimismo, se
ha observado que el método propuesto por Higbie no es capaz de considerar
correctamente el efecto que tiene la termodifusién en la absorcion, debido a
que en esta teorfa el componente mésico del flujo de masa absorbido 77, 1,0 p
no depende del transporte de masa en el interior del film. Una opcién para
tomare en cuenta este fendmeno podria ser integrar la transferencia de masa
térmica en el desarrollo definido por Higbie (Seccién 1.4.2). Esto se podria
lograr combinando la primera ley de Fick [118] (Ecuacién (1.12)) y la Ecuacién
(6.1), para la obtencién de la Ecuacién (1.22). Sin embargo, este anilisis no estd
directamente alineado con los objetivos de esta tesis doctoral. Por lo tanto, los
modelos para el estudio de la influencia de la termodifusién se han realizado
utilizando el método de Fick 1D sin imponer la fraccién mésica en la interface.
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6.3.2 Anilisis de la influencia de las condiciones de operacién en la ab-
sorcion

Efecto del coeficiente de termodifusién

Una vez estudiado el efecto de la termodifusién utilizando los dos métodos
seleccionados en el Capitulo 5, se ha analizado la influencia de diferentes valores
de Dr en la absorcion estimada por medio del método Fick 1D sin imponer
la fraccién masica. La Figura 6.4 expone el flujo de masa local absorbido en la
interface y en la direccién longitudinal para diferentes valores de D (—5-1071! <
Dt <0 (mQS*IK_l)), cuando Re = 50.
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Figura 6.4: Flujo de masa de vapor absorbido en la interface para Re = 50 y para
diferentes valores de Dr.

Los resultados de la Figura 6.4 ilustran que cuanto mayor es el valor absoluto
de Dy, mayor es el flujo de masa total absorbido. Sin embargo, la mejora se hace
mds evidente a partir de [Dp| > 1107 (m%s~1K™1).

Con el objetivo de analizar este impacto cuantitativamente, la Figura 6.5
muestra el flujo de masa total promedio absorbido (Figura 6.5a) y la diferencia
en porcentaje respecto al caso sin termodifusién (Figura 6.5b) para diferentes
valores de D, cuando Re = 50.

Los resultados evidencian que la mejora en la absorcion con el coeficiente
de termodifusién tiende a una relacién lineal. A partir de valores de |Dy| >
1-1071! (m?s~'K™!), se obtienen incrementos mayores que el 2.5% en compa-
racién con el caso sin considerar la termodifusién.

En lo que a termodifusion se refiere, hasta la actualidad, se ha prestado muy
poca atencién al rol del mecanismo térmico de la transferencia de masa térmica
en la fraccién mdsica y la temperatura en el interior del film. Los pocos estudios
de investigacidn hasta la fecha se han centrado solamente sobre su efecto en la
interface, en vez de en la parte interna del film. No obstante, la absorcién depende
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Figura 6.5: Influencia del coeficiente de difusién térmica D cuando Re = 50:

de la evolucién de las variables termodindmicas en ambas partes. Asimismo, el
estudio de los perfiles de las variables mencionadas proporciona una visién més
amplia de la causa del incremento de la absorcién. Con este objetivo, la Figura
6.6 presenta el perfil de la fraccion masica de LiBr en la direccién transversal
cuando = = 0.5 m para diferentes valores de D, cuando Re = 50.
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Figura 6.6: Perfil de la fraccién mésica de LiBr cuando z = 0.5 m a diferentes
D+ cuando Re = 50.

El aspecto mais resaltable de los resultados de la Figura 6.6 es que, al considerar
la transferencia de masa térmica, el perfil de la fraccién mdsica varia significativa-
mente. Sin tener en cuenta los efectos de la termodifusidn, la fraccién masica de
LiBr comienza a descender en la interface, como resultado de la absorcién de
vapor. Por el contrario, considerando el mecanismo térmico, la fraccién misica
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decrece en ambos extremos del fi/m liquido, creando dos diferentes capas limites
de fraccién misica. La primera capa limite se genera debido al gradiente de tem-
peratura en las zonas adyacentes a la pared fria (extremo izquierdo de la Figura
6.6), mientras que en la interface (extremo derecho de la Figura 6.6) se origina
como resultado de ambos efectos en la interface (la absorcién y el mecanismo
térmico). Una implicacién de esto es que, como consecuencia de la naturaleza
negativa del efecto Soret, ambas transferencias de masa, una a causa del gradiente
de fraccién maisica de la mezcla, y la otra debida al gradiente térmico, tienen la
misma direccién en la interface. Por el contrario, en zonas cercanas a la pared
fria, estas direcciones son opuestas, esto es, se crea el efecto Soret. En ambos casos,
cuanto mayor es el valor absoluto de D, mayor es la disminucién en la fraccién
mdsica en zonas adyacentes a la pared fria y, por consiguiente, el gradiente es
superior.

Finalmente, se ha estudiado la influencia de Dy en el desempefio del absor-
bedor. La Figura 6.7 muestra la influencia del coeficiente de difusion térmica Dy
en el flujo de calor promedio absorbido por el fluido de enfriamiento (Figura
6.7a) y la diferencia en porcentaje respecto al caso sin termodifusién (Figura
6.7b), ambas cuando Re = 50.
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Figura 6.7: Influencia del coeficiente de termodifusién en el flujo de calor pro-
medio absorbido por el agua de enfriamiento cuando Re = 50:

Tal y como ocurre con el flujo de vapor absorbido (Figura 6.5), el incremento
en el flujo de calor crece linealmente con el valor absoluto del coeficiente de
termodifusién. Sin embargo, esta mejora es ligeramente inferior a la obtenida
en el flujo de masa absorbido. A pesar de ello, interesantemente, el flujo de calor
absorbido por el absorbedor podria incrementarse en un 11 % cuando Re = 50.

En resumen, los resultados han mostrado que el incremento de la absorcién
(tanto de masa, como de calor) es linealmente proporcional al valor absoluto del
coeficiente de termodifusién Dr. Por lo tanto, el uso de fluidos con altos valores
negativos del coeficiente de termodifusién podria contribuir significativamente
a la mejora de absorbedores. Asimismo, se ha observado que, a causa de la



124

6.3 Resultados y discusion

termodifusién, se generan dos capas limites de fraccién masica: una al lado de la
pared fria, y la otra en la interface, las cuales varian la transferencia de masa en el
interior del film.

Efecto del niimero de Reynolds

Hasta ahora se ha estudiado el efecto de la termodifusién con una sola condi-
cién de trabajo: Re = 50. Sin embargo, como se ha mostrado en el Capitulo 5,
esta influencia puede variar con el niimero de Reynolds. Para analizar el efecto
del niimero de Reynolds, en esta seccién se han estudiado tres diferentes casos:
Re = 50, Re = 150 y Re = 290, todos ellos considerando que el coeficiente
de termodifusién es de Dp = —5- 10~ (m2s*1K_1). La Figura 6.8 presenta
el flujo total local en la interface a lo largo de la direccion longitudinal, para
los tres niimeros de Reynolds mencionados; con y sin considerar el efecto de la
termodifusién.
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Figura 6.8: Flujo local de vapor total absorbido en la interface a lo largo de la
direccién longitudinal para diferentes valores de Re y Dr.

Los resultados de la Figura 6.8 demuestran que el efecto de la termodifusién
varia en funcién del nimero de Reynolds, siendo su impacto mayor a bajos
ndmeros de Reynolds. Asimismo, a causa de que el espesor del film es inferior, se
ha observado que cuanto menor es el niimero de Reynolds, antes comienza la
mejora como resultado de la termodifusién.

Para realizar la comparacién desde un punto de vista cuantitativo, la Figura
6.9 presenta el incremento de la absorcién como resultado de la consideracién
de la termodifusioén para Re = 50, Re = 150 y Re = 290.

Los resultados de la Figura 6.9 revelan que, a medida que el ndmero de
Reynolds aumenta, la mejora promedio debido a la transferencia de masa térmica
es menor. Cuando Re = 290, el incremento de la absorcién se reduce hasta casi
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Incremento (%)

Figura 6.9: Incremento en porcentaje del flujo local de vapor total promedio
absorbido para diferentes valores de Re cuando Dy = —5- 107! (mzs_lK’l).

un 8 %, en comparacion con el caso de Re = 50, en el cual el efecto es mayor
que el 13 %.

Con el objetivo de estudiar detalladamente este fenémeno, la Figura 6.10
ilustra el perfil de la fraccién mdsica en la direccién transversal del film para tres
diferentes longitudes de flujo: = 0.1 m, z = 0.5 m y = 1.25 m; y para dos
diferentes nimeros de Reynolds: Re = 50 (Figura 6.10a) y Re = 290 (Figura
6.10b). Asimismo, en la Figura 6.10c se muestra un zoom de la Figura 6.10b.

Cuando Re = 50 (Figura 6.10a), al considerar la termodifusién la reduccién
de la fraccién mdsica es mayor en la zona de la interface que al lado de la pared
fria para las tres longitudes de flujo. Asimismo, el coeficiente D tiene una menor
influencia cuando 2 = 0.1 m en comparacién con las otras dos longitudes de flujo.
Este hecho concuerda con lo observado en la Figura 6.8, ya que el efecto de la
termodifusién es mas evidente aguas abajo del pico méximo, el cual se encuentra
en una longitud de flujo mayor que z = 0.1 m. Ademis, al tomar en cuenta la
termodifusion, los dos frentes de ambas capas limite todavia no han llegado a
coincidir cuando z = 0.1 m. Por el contrario, cuando z = 0.5 m, las dos capas
limite se han unido, por lo que todo el film ha tenido una reduccién de la fraccién
mdsica aguas abajo de z = 0.5 m. Por el contrario, cuando Dt = 0, solamente
se crea una capa limite de fraccién mdsica y el frente todavia no ha alcanzado la
pared fria cuando z = 1.25 m. Como consecuencia, las zonas adyacentes a esta
pared no han sufrido ninguna variacién en la fraccién misica.

Por el contrario, cuando Re = 290 (Figura 6.10b) y el mecanismo térmico es
tomado en cuenta, cuando = 0.1 m la reduccién de la fraccién masica al lado
de la pared es mayor que en la interface. En esta longitud de flujo, la capa limite
térmica no acaba de desarrollarse y, por lo tanto, la absorcién en la interface es
muy pequefia, ademds de que el efecto de la termodifusion es casi inexistente en
esta zona. Por esta razdn, tal y como se ha mencionado en la Seccién 6.3.2, el
efecto de la termodifusion se retrasa con el aumento del nimero de Reynolds.
En este caso, en concordancia con lo mostrado en la Figura 6.8, el efecto en la
fraccién masica es menor cuando Re = 290. Esto se debe, entre otros factores, al
aumento del espesor y la velocidad de la interface. Al contrario que en el caso de
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Figura 6.10: Perfil de la fraccién masica de LiBr a lo largo de la direccién trans-
versal del film para diferentes longitudes de flujo.

Re = 50, en este caso las capas limites no se unen. Ademads, en ambos casos se
demuestra que se genera un descenso brusco de la fraccién misica en las zonas
adyacentes a la pared fria en las zonas cercanas a la entrada, mientras aguas abajo
la velocidad de esta disminucion ya no es tan notable. Por el contrario, cuando
D = 0, solamente se crea una capa limite de fraccién mdsica y el frente todavia
no ha alcanzado la pared fria cuando z = 1.25 m. Como consecuencia, las zonas
adyacentes a esta pared no han sufrido ninguna variacién en la fraccién mésica.

Interesantemente, cuando Re = 290, como resultado del efecto Soret en la
zona de la pared, donde los dos mecanismos tienen la misma direccién en la zona
de la interface, la fraccién mésica de LiBr es mayor que la fraccién misica inicial
en algunas zonas centrales del film en las tres longitudes de flujo (Figura 6.10c).
Esta zona disminuye con el aumento de la longitud de flujo.

Tal y como se ha definido en la Ecuacién (6.4), el impacto del mecanismo
térmico de transferencia de calor depende del gradiente de temperaturas. Por
lo tanto, la evaluacién del perfil de la temperatura dentro del film también
tiene importancia para comprender su impacto. Para analizar esta influencia, la
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Figura 6.11 representa el perfil de la temperatura en la direccién transversal con
y sin considerar la termodifusién: Dy = 0y Dy = —5- 107! (mQS_lel).
Concretamente, la Figura 6.11a presenta para una misma longitud de flujo
z = 0.1 m, mientras que la Figura 6.11b muestra para un mismo nimero de
Reynolds Re = 290.
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Figura 6.11: Perfil de la temperatura a lo largo de la direccién transversal del

Silm.

Lo que destaca en la Figura 6.11 es que la consideracién de la termodifusién
implica un pequefio incremento en el gradiente térmico del film. Por lo tanto,
el efecto del mecanismo térmico mejora tanto el transporte debido al gradiente
de temperatura dentro del film, como la absorcidn causada por este mecanismo
térmico. No obstante, el impacto no comienza hasta que el frente de la capa
limite térmica alcanza la interface.

Los resultados de Figura 6.11a revelan que, cuando « = 0.1 m, el efecto del
mecanismo térmico de transferencia de masa es mayor cuando Re = 50. Esto se
debe a que, la capa limite tiene que desarrollarse completamente para apreciar
su influencia. En los casos de Re = 150 y Re = 290, como la capa limite no estd
completamente desarrollada cuando z = 0.1 m, el perfil de temperatura es casi
independiente de Dr. Por el contrario, existe un incremento significativo del
gradiente de temperaturas como resultado de la termodifusién para Re = 50.

Por su lado, la Figura 6.11b muestra un comportamiento muy similar. A
causa del desarrollo de la capa limite, el efecto de Dy solamente se puede apreciar
en las mayores longitudes de flujo. Asimismo, una vez alcanza la interface el
frente de la capa limite, como la capacidad de enfriamiento es mayor que el calor
generado, el gradiente de temperatura se reduce aguas abajo. Estos resultados
coinciden con los observados en el estudio del perfil de la fraccién mésica de LiBr
(Figura 6.10).

Para concluir con la seccién, se ha efectuado el anilisis del desempefio del
absorbedor para diferentes nimeros de Reynolds. La Figura 6.12 revela el in-
cremento en porcentaje del flujo de calor promedio absorbido por el agua de
enfriamiento como resultado de la inclusién de la termodifusién.
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12

Incremento (%)

Figura 6.12: Incremento en porcentaje del flujo de calor promedio absorbido

por el agua de enfriamiento para diferentes valores de Re cuando Dy = —5 -
10~ (m2s*1K_1).

Los resultados de la Figura 6.12 muestran que, tal y como ocurre con el flujo
de masa absorbido, el incremento en el flujo de calor disminuye exponencialmente
con el nimero de Reynolds. Aun asi, cuando Re = 290, el incremento obtenido
ha sido del del 4.6 %, nada despreciable desde el punto de vista ingenieril.

Efecto de la transferencia de calor del agua de enfriamiento

Como se ha demostrado en la Seccidn 5.3.4, la capacidad de enfriamiento
tiene efecto en la absorcidn, aun sin considerar el mecanismo de transferencia de
masa bajo el gradiente térmico. Por consiguiente, realizando el anilisis del perfil
de temperaturas de la Figura 6.11, se prevé que igualmente impacte en el com-
portamiento de la termodifusién. Para estudiar esta influencia, se ha examinado
el resultado de los diferentes coeficientes de conveccién analizados en la Seccién
5.3.4: 2027 < hyy,0 < 8500 (W m=2K™).

La Figura 6.13 muestra el incremento en porcentaje del flujo de masa de
vapor promedio absorbido como resultado de la termodifusién para diferentes
coeficientes de conveccién cuando D = —5 - 101! (mQS_lK_l) y para dos
diferentes nimeros de Reynolds: Re = 50 y Re = 290.

Los resultados de la Figura 6.13 demuestran que el mecanismo de transferencia
térmica depende de las condiciones de trabajo del fluido de enfriamiento, aunque
el peso del vinculo con estas variables puede ser diferente en funcién del nimero
de Reynolds. De acuerdo con los resultados, el coeficiente de conveccién aumenta
el impacto de la termodifusién. Sin embargo, tal y como se ha observado en la Sec-
cién 5.3.4, esta mejora se satura a partir de hp,0 = 6000 W m~2 K~!. Asimismo,
el incremento conseguido con la termodifusién es similar para ambos niimeros
de Reynolds para la misma transferencia de calor del agua de enfriamiento.



Anlisis del efecto de la termodifusién en absorbedores falling film heat exchangers 129

14 —
12 ¢
10¢
<
S
& 87 ]
(8]
e
5 6
=
o 2 K-1
4t I 0 = 2027 Wm 2 K-
I 1,0 = 6000 Wm2 K!
[ ha,o = 8500 Wm =2 K!
i “_

Re =50 Re =290

Figura 6.13: Incremento en porcentaje del flujo de masa de vapor promedio
absorbido para diferentes valores de 1,0 cuando Dp = —5-1071 (m?s7'K™1)
y para Re = 50 y 290.

Efecto de la fraccidén masica de LiBr inicial de la solucién

Tal y como se ha mostrado tanto en los resultados de la Seccién 5.3.4,
como en los ensayos experimentales y modelos numéricos de la bibliografia
[29, 50, 51, 129], la fraccién masica inicial tiene un impacto muy grande en el
comportamiento del absorbedor. Por consiguiente, en esta seccién se ha exami-
nado igualmente la diferencia existente en el efecto de la termodifusién. Para este
cometido, la Figura 6.14 muestra la influencia de la termodifusién en la evolucion
del flujo local de masa absorbido para dos fracciones mésicas (win Ligr = 0.6 y
Win,LiBr = 0.58) y para dos niimeros de Reynolds (Re = 50 y Re = 290)
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Figura 6.14: Flujo local de masa absorbido para diferentes fracciones masicas
de la mezcla inicial (win 1ipr = 0.6 Y Win Lig: = 0.58) con y sin coeficientes de
termodifusién.

Los resultados de la Figura 6.14 muestran que la mejora atribuida a la ter-
modifusién disminuye con el descenso de la fraccién misica de entrada. Como
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resultado de la notable diferencia en la absorcién entre los dos nimeros de Rey-
nolds, esta caida es mayor para el caso de Re = 290, ya que la diferencia en el
calor de absorcién es igualmente importante, lo cual conlleva a la disminucién
del gradiente de la temperatura.

En resumen, en esta seccidn se ha demostrado que las condiciones de operacién
tienen influencia sobre el efecto de la termodifusién. Los resultados han mostrado
que, cuanto menor es el nimero de Reynolds, la mejora en la absorcién como
consecuencia del mecanismo de transferencia de masa térmica es mayor. Sin
embargo, esta influencia es igualmente altamente dependiente de la transferencia
de calor del agua de enfriamiento y la fraccién mésica de entrada. Cuanto mayor
son ambos pardmetros, la mejora de la absorcién por medio de la termodifusion
es mayor.

6.4 Conclusiones

En este Capitulo 6 se ha analizado el efecto de la termodifusién en el rendi-
miento de absorbedores falling film verticales de LiBr — HyO. Concretamente,
se han definido modelos numéricos bifsicos 2D con el objetivo de analizar el
comportamiento de la transferencia de masa en el absorbedor. Estos modelos han
considerado tanto la absorcién, como la transferencia de masa causada por los gra-
dientes de concentracién y temperatura. Por medio de la metodologia definida, se
ha analizado la absorcién de la interface, los perfiles de temperatura y concentra-
cién dentro de la solucién, asi como la influencia de las condiciones de operacion
para diferentes niimeros de Reynolds (75 < Re < 290) y diferentes valores del
coeficiente de termodifusién (=5 - 1071 < Dp < —1-10712 (m%s~1K™1)).

Se ha comparado el efecto que tiene la consideracién de la termodifusién en
las dos metodologias escogidas en el Capitulo 5: Fick 1D y Higbie 1D, ambas
sin imponer la fraccién mésica en la interface. Los resultados han indicado que,
en general, como consecuencia de la naturaleza negativa del efecto Soret de la
mezcla LiBr — HyO, el impacto de la termodifusién incrementa la absorcién de
vapor en falling films verticales. Este aumento es significantemente mayor al usar
la metodologia Fick, en comparacién con el método Higbie. Asimismo, se ha
observado que la metodologia de Higbie no es capaz de tomar en cuenta el efecto
de la termodifusion para la estimacién de la absorcion, el cual se podria considerar
integrando la transferencia de masa térmica en el desarrollo original propuesto
por Higbie.

Una vez seleccionada la metodologia Fick 1D sin imponer la fraccién misica,
se ha estudiado la influencia del coeficiente de termodifusién y las diferentes
condiciones de operacién en la absorcién: el niimero de Reynolds, la transferencia
de calor del agua de enfriamiento y la fraccién maisica de entrada de la mezcla
binaria. Los resultados han revelado que, cuanto mayor es el valor absoluto
negativo del coeficiente Dy, mayor es igualmente la absorcién de vapor. Por lo
tanto, por medio del uso de fluidos con un alto valor absoluto del coeficiente
negativo Dr, el absorbedor podria ser menor, mejorando la rentabilidad de los
transformadores de calor, bombas de calor y enfriadores. Sin embargo, se requiere
investigar mis en el desarrollo de este tipo de fluidos para mejorar la rentabilidad
de estas maquinas.
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Bajo las condiciones de este estudio, la mejora obtenida es mayor para bajos
niimeros de Reynolds, y decrece con el incremento del nimero de Reynolds.
Asimismo, se ha observado que la mejora del efecto de la termodifusién a raiz del
aumento de la carga de enfriamiento se satura a partir de un valor especifico del
coeficiente de conveccidén. Ademis, se ha observado que este impacto es menor
cuando se reduce la fraccién m4sica de entrada.

De la misma forma, los resultados han evidenciado que, en las condiciones
investigadas, al considerar los efectos de la transferencia de masa térmica, la capa
limite de fraccién misica comienza a desarrollarse en ambos lados del film, esto es,
adyacente a la pared fria y al lado de la interface. Sin embargo, al no considerar
este efecto, el gradiente de fraccién mdsica solamente se localiza en la interface.
Asimismo, el mecanismo térmico también aumenta el gradiente de la temperatura
dentro del film. Los resultados de esta seccion indican que en mezclas con altos
valores absolutos de D negativos, se deberian de considerar estas diferencias en

los perfiles.

No obstante, todavia quedan varias cuestiones a resolver. Se prevé esencial
la determinacién experimental de D de la mezcla LiBr — HoO a diferentes
fracciones misicas con el objetivo de confirmar su influencia. La determinacién
experimental del coeficiente D de la mezcla LiBr — HoO seria interesante para
cuantificar el efecto real de la transferencia de masa bajo el gradiente de tem-
peratura en el rendimiento de los absorbedores y asi poder comparar con los
resultados experimentales disponibles en la bibliografia.






7 CONCLUSIONES Y LINEAS FUTURAS

En esta Seccién se presentan las conclusiones obtenidas en esta tesis doctoral,
ademds de las lineas futuras propuestas.

7.1 Conclusiones

En concordancia con los objetivos definidos, en esta tesis doctoral se ha defi-
nido una metodologia numérica basada en el FVM para el estudio del impacto
de las propiedades termofisicas y las condiciones de operacién en el comporta-
miento de absorbedores de LiBr — HyO. Principalmente, en este trabajo se ha
analizado la influencia que tienen las propiedades de mojabilidad y el coeficiente
de termodifusion, junto con el nimero de Reynolds, la transferencia de calor del
agua de enfriamiento y la fraccién masica de LiBr de entrada en diferentes tipos
de absorbedores que operan con la mezcla binaria LiBr — H,O.

Para estudiar el comportamiento transitorio del flujo para diferentes dngulos
de contacto, se ha definido una herramienta numérica 3D transitoria de flujo
bifisico que incluye las propiedades de mojabilidad en los intercambiadores falling
film de tubos horizontales, el cual ha sido validado mediante los trabajos de la
bibliografia. Los resultados han evidenciado que las propiedades de mojabilidad
tienen una gran influencia en el comportamiento del flujo, y se recomienda
considerarlo en los andlisis de absorbedores de LiBr — H,O donde no se logre
la mojabilidad completa. Para una condicién de operacién dada, el dngulo de
contacto puede variar el modo de flujo y, por lo tanto, la evolucién transitoria de
los valores de la hidrodindmica, el espesor del film (tanto en la direccién radial,
como en la axial) y el ratio de mojado. Asimismo, se ha observado que cuanto
mayor es el dngulo de contacto, menor es el drea de mojado. Asi, se ha demostrado
que existe un dngulo de contacto méximo para lograr mojabilidad completa para
unas condiciones de operacién dadas y que, bajo ciertas condiciones de operacién,
el objetivo de mojabilidad completa es inalcanzable.

Ademis, con el objetivo de desarrollar una metodologia numérica para el
andlisis de la transferencia de calor y masa en absorbedores, se ha realizado la
comparacién entre las diferentes metodologias para la consideracién y deter-
minacién de la absorcién de absorbedores falling film basado en tres diferentes
criterios:

1. Metodologia para considerar la absorcién: Imponer las condiciones de
equilibrio vs no imponer.
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2. Procedimiento de determinar el flujo de vapor absorbido: Fick vs Higbie.

3. Hipétesis de difusién en la interface: 1D vs 2D.

Esta comparacién ha proporcionado el desarrollo de un modelo numérico 2D
de flujo bifdsico para intercambiadores de tipologia vertical. Los resultados apoyan
la idea de que la metodologia tiene un impacto considerable en los resultados
de la absorcién. Ademis, en esta tesis doctoral se ha demostrado que cuando
se usa el método impuesto Fick1D, se pueden obtener resultados incoherentes
desde el punto de vista fisico y, por esta razdn, este método ha sido descartado.
Como la presion de vapor del LiBr es despreciable, se ha considerado difusién
unidireccional en la interface. Los métodos seleccionados después de realizar
el estudio comparativo han sido Fick 1D y Higbie 1D sin imponer la fraccién
misica, modelizando la interface en una sola celda y considerando propiedades
termofisicas constantes.

Ambos métodos muestran tendencias similares en el anilisis del impacto de
las condiciones de operacién. No obstante, la absorcién determinada con Fick 1D
ha sido superior y ha mostrado mayor sensibilidad a las variaciones de la fraccién
mdsica en la interface como resultado de la absorcién. Sin embargo, el bajo coste
computacional de Higbie 1D, junto con una posible futura reformulacién del
tiempo de contacto, podrian convertirlo igualmente en un método muy atractivo.

Ambas metodologias han sido comparadas con tres trabajos experimentales
[51-53] de la bibliografia. La metodologia Fick 1D ha demostrado mayor fia-
bilidad debido a que la mayor parte de los resultados estén dentro del rango de
incertidumbre de medida de los ensayos, verificando la metodologia propues-
ta para el andlisis de fenémenos locales de la transferencia de calor y masa en
absorbedores de LiBr — H,O.

Asimismo, en esta metodologia propuesta se ha estudiado la absorcién y la
transferencia de masa generada en el liquido debido al fenémeno de termodifusién.
Por consecuencia de su menor sensibilidad a los cambios de la fraccién masica
cercanas a la interface, la metodologia de Higbie no es capaz de representar
correctamente este efecto, aunque esta carencia se podria solventar integrando el
mecanismo térmico en el desarrollo original de Higbie.

Los resultados de este estudio indican que, como consecuencia de la naturaleza
negativa del efecto Soret de la mezcla LiBr — HyO, el efecto de la termodifusién
incrementa la absorcién, siendo mayor cuanto mis alto es el valor absoluto del
coeficiente de termodifusién. La mejora aumenta con el descenso del niimero de
Reynolds, el incremento de la carga de refrigeracion y el aumento de la fraccién
masica de LiBr de entrada.

7.2 Lineas futuras

Debido a la complejidad de los fenémenos de transferencia de calor y masa que
ocurren en los absorbedores de LiBr — H50, todavia quedan bastantes preguntas
que responder.

En estos momentos, seria interesante realizar las mediciones del dngulo de
avance y retroceso, junto con el dindmico, de la mezcla de LiBr — H2O. Asimismo,
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se necesitan estudios experimentales de la mojabilidad a nivel local del 4rea
de mojado de los diferentes configuraciones de FFHX (tubo horizontal, placa
vertical, tubo vertical,...) bajo diferentes condiciones de operacién. En estos
anilisis se considera muy importante que el tipo de distribuidor no influya en
los resultados. Por esta razén, se recomienda ejecutar el anilisis a nivel local. Por
medio de estos dos estudios, se podrian relacionar las propiedades de mojabilidad
con el drea de mojado. En paralelo, seria recomendable incluir los diferentes
angulos en la metodologia 3D propuesta en este estudio para determinar cudl es
el dngulo caracteristico para el analisis numérico de la mojabilidad de diferentes
configuraciones de FFHX de LiBr — HyO vy asi optimizar su geometria. Una vez
alcanzado esta meta, seria interesante igualmente estudiar el efecto del distribuidor
en la mojabilidad, tanto numérica, como experimentalmente.

También se recomienda encarecidamente una mayor investigacién experi-
mental de los fenémenos de absorcién a nivel local, sobre todo cerca de la interface.
La hipétesis de la condicién de equilibrio empleada en la inmensa mayoria de
los modelos de la literatura puede tener limitaciones en funcién de la aplicacién
y los préximos estudios podrian evaluar la transitoriedad de la evolucién de la
fraccién masica en la interface, junto con la idoneidad de esta hipétesis. Junto a
ello, convendria comprender el fenémeno de las inestabilidades debidas al efecto
Marangoni que ocurre cuando se absorbe la molécula de surfactante afiadida
a la mezcla LiBr — HpO, empleando tanto bancos de ensayos, como modelos
numeéricos a nivel local. Este fenémeno mejora sustancialmente la absorcién y su
control podria incrementar significativamente la rentabilidad de la tecnologia
de absorcién. Junto a ello, los futuros estudios también deberian de concretar el
impacto de la termodifusién y el flujo ondulado en la absorcién. Profundizar en
ambos conocimientos ayudaria a establecer y cuantificar su efecto y, en caso de
ser considerable, abriria nuevas lineas de investigacion en el desarrollo de nuevos
fluidos orientados a la tecnologia de absorcion.

En paralelo, también se necesita investigar mds para extrapolar la metodologia
propuesta para el anilisis local de la transferencia de calor y masa a modelos 3D
de diferentes configuraciones de FFHXs y validarlos experimentalmente. Seria
interesante ir incluyendo los avances comentados anteriormente en este modelo
3D. Ademis, convendria profundizar en nuevas formulaciones basadas en la ley
de Higbie para obtener resultados mds acordes a los ensayos experimentales. El
bajo coste computacional necesario para la aplicacién de esta ley puede dar pie
en un futuro a modelos 3D robustos mds dgiles.
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A PROPIEDADES TERMOFISICAS

Las propiedades de los fluidos han sido calculadas en funcién de la temperatura
y la fraccién misica de LiBr. Tal y como ha sido utilizado, por ejemplo, en
el trabajo de Hosseinnia et al. [132], para el célculo de las propiedades de la
solucién LiBr — HpO se han empleado las correlaciones de Patterson y Pérez
Blanco [217]. Estas correlaciones fueron calculadas mediante ajustes numéricos
utilizando los resultados experimentales de T. Uemura [246]. A continuacién, se
enumeran las ecuaciones de las correlaciones de la densidad, viscosidad dindmica
y conductividad térmica en las ecuaciones (A.1), (A.2) y (A.3), respectivamente:

1 2
pLise-,0 (wop, T) = [ D7~ Ajjwh, 77 | - 1000 (kg-m™?), (A.1)
i=0 j=0
5 2 o
prise-i,0 (Wo, T) = | Y0 Bywh TV | 10 (N-m™'s™"),  (A2)
i=0 j=0

4 2
ktisemo (wo, T) = | D> FijwhT7 | -1.6 (W-m™K™').  (A3)
i=0 j=0

donde A, By F son coeficientes especificos de las correlaciones; w, la fraccién
masica de LiBr (%), T'la temperatura en (°C). Los coeficientes de las correlaciones
para la densidad, viscosidad dindmica y conductividad térmica se muestran en la
Tabla A.1), Tabla A.2) y Tabla A.3, respectivamente.

Sin embargo, el coeficiente de difusién (D) ha sido estimado mediante la
Ecuacién (A.4), el cual fue empleada por Miller et al. [218]:

D= DOe((ﬂilzm)(%(wf)))? (A.4)

donde Dy es la difusividad en una dilucién infinita, Dy = 7.1317- 1078 (mzs'l);
T la temperatura promedio de la solucién; y el coeficiente £ (X) se calcula
mediante la Ecuacién (A.5):

E
R (X7) = ~1179.7591 + 5.9558 (100C) ~ 0.13624(100C)?, (A.5)



162

Tabla A.1: Valores de los coeficientes A para la estimacién de la densidad (Ecuacién
(A.1)) [217].

Aij 0 1 2

0 9.939006-10~'  —5.631094-10"%  1.392527-1076
1 1.046888 - 1072 1.633541-10~°>  —2.801009 - 10~
2 —1.667939-10"* —1.110273-107 1.734979 - 108

3 5.332835-1076 2.882292-107%  —4.232988 - 10710
4 —3.440005-107% —2.523579-1071°  3.503024 - 10~!2

Tabla A.2: Valores de los coeficientes B para la estimacion de la viscosidad dina-
mica (Ecuacién (A.2)) [217].

Bij 0 1 2

0 1.488747 - 10° —4.164814-1072  3.404030 - 104
1 1.143975-107! 9.636832-107*  —2.794515-107°
2 —1.278729-1072 —5.981025-10"°  2.580301-10
3 6.999985-107*%  —1.282435-1077  —9.737750-1078
4 —1.638074-10"°  5.703002-108 1.585609 - 10~
5  1.456348-1077  —9.842266- 10710 —7.922925.10"12

Tabla A.3: Valores de los coeficientes B para la estimacién de la conductividad
térmica (Ecuacién (A.3)) [217].

Fyj 0 1 2
0  4.815196-10~* 1.858174-1073  —7.923126-107°
1 —2217277-1073  9.614755-107%  —1.869392-10"7
2 —1.994141-107° —1.139291-107%  1.408951 1078
3 3.727255-1077 2.107608 - 108 —2.740806 - 10~19
4  —2.489886-107? —1.330532-10"10 1.810818-10"'2

Por su parte, el calor de absorcién (h,) se ha estimado por medio de la
ecuacion (A.6)

habs = hy — Iy, (AG)

donde h, y hy son las entalpias de vapor y liquido, respectivamente. La entalpia
del vapor de agua ha sido calculada mediante las tablas de Haar et al. [219],
mientras la entalpia parcial del agua en la solucién LiBr — HyO ha sido estimada
con la expresién propuesta por Yuan y Herold [220]. Precisamente, la ecuacién
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utilizada ha sido:

B
h(we,T,p) =g +Ts=g—T 9
T ) .,

= (Ao + Ajwog, + Azw%% + Agw:?% + A4w%7'01)
—T? (C() + Clw% + ng%% + C3w§% + C4w}7'01)
— 2T3 (D(] + Dlw% =+ Dgw%% + D4w%%1)

1 T ’
—3T*(Ey+ E Fy+ F
(Eo + Erwg) + (Fo + 1w%)<TTo+(T—T0)2>

+p (VO +Viwg + ng%% — VgT? — V7w%T2)
+ (ID(T) - 1) (LO + Llw% + L2w%% + ng:%% + L4w%7‘01)
=T (Mo + Mywy, + Mawt, + Mywy + Mywh') |
(A7)

donde T se introduce en unidades Kelvin; wy, en % de LiBr; y p en kPa. La
constante T tiene un valor de Ty = 220 K y el valor de los coeficientes se muestra
en la Tabla A.4.

Tabla A.4: Valores de los coeficientes para la estimacién de la entalpia de la
solucién LiBr — HyO (hy) (Ecuacién (A.3)) [220].

0 1 2 3 4
Aj,i=0.4 5.506219979 - 103 5213228937 - 102 7.774930356 —4575233382 - 1072 —5.792935726 - 102
B;,i=0..4 1.452749674 - 102 —4.984840771 - 101 8.83691918 - 102 —4.870995781 - 104 —2.905161205
Ci,i=0.4 2.648364473 - 1072 —2.311041091 - 10~ 3 7.55973662 - 106 —3.763934193 - 10~ 8 1.176240649 - 1073
D;,i=0.2,4 —8.52651695 - 10~ 1.320154794 - 106 2.791995438 - 10~ 11 NaN —8.511514931 - 10~ 7
E;,i=0.1 —3.840447174 - 10~ 11 2.625469387 - 10~ 11 NaN NaN NaN
F;,i=0..1 —5.159906276 - 10* 1.114573398 NaN NaN NaN
L;,i=0.4 —2.183429482 - 103 —1.266985094 - 102 —2.364551372 1.389414858 - 102 1.583405426 - 102
M;,i=0.4 —2.267095847 - 10~ ! 2.983764494 - 10~ 1 —1.259393234 - 10~ 2 6.849632068 - 10— ° 2.767986853 - 10~ 1
Vi,i=0..4 1.176741611 - 10~3 —1.002511661 - 10~° —1.695735875 - 10~ 8 —1.497186905 - 10~ 6 2.538176345 - 10~ 8
Vi,i=5..7 5.815811591 - 10~ 11 3.057997846 - 102 —5.129589007 - 10~ 1 NaN NaN

La Figura A.1 muestra los valores del calor de absorcién calculados para
diferentes temperaturas y fracciones misicas cuando p = 1kPa.

Tal y como se observa, el calor de absorcién varia considerablemente con la
temperatura y la fraccién mésica de bromuro de litio. Para tener en cuenta este
cambio, se ha procedido al desarrollo de una ecuacién que relacione el calor de
absorcién con la temperatura y la fraccién mdsica. Para obtener los coeficientes,
primero se ha analizado la dependencia del calor de absorcién respecto a la
temperatura. Como se observa en la Figura A.1, esta relacién es lineal. Por lo
tanto, la ecuacién de la relacién tendra la forma:

haps = A(w) T + B (w), (A.8)

donde A(w) y B(w) son coeficientes dependientes de la fraccién masica. Asi,
primero se ha examinado la relacién de los dos coeficientes con la fraccién misica.
Para ello, se han estimado los coeficientes para cada fraccién mdsica usando
el método de minimos cuadrados. La Figura A.2 presenta los coeficientes y el
ajuste realizado para diferentes fracciones masicas, asi como los residuales para
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Figura A.1: Valores del calor de absorcién haps en funcion de la temperatura para
diferentes fracciones masicas cuando p = 1kPa calculados mediante la ecuacién
(A.6).

los coeficientes A, mientras la Figura A.3 muestra para el coeficiente B, ambos
cuando p = 1 kPa.

Como muestra la Figura A.2, la relacién del coeficiente A con la fraccién
se acerca a una relacion lineal, mientras que para el coeficiente B la relacién es
cuadrética (Figura A.3). De esta manera, se ha ajustado la nube de puntos a una
curva y se han obtenido los coeficientes de los polinomios mediante el método de
los minimos cuadrados. Asi, cuando p = 1kPa, los coeficientes A y B quedarian:

A = Ay (wrisr) + As, (A.9a)
B = Bi(wiip,) + Bz(wrisr) + Bs. A.9b)

—

y los coeficientes se muestran en la Tabla A.5:

Tabla A.5: Valores de los coeficientes A y B de la Ecuacién A.9

1 2 3

A 2.0954-10% —2.9001 - 103 -
B 5.4668 -10% —4.5854-105 4.0695 - 106
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B CALCULO DE LAS CONDICIONES DE
EQUILIBRIO DE LA INTERFACE

Tal y como se ha mostrado en la Seccién 5.2.7, la condicién de equilibrio
termodindmico se ha estimado por medio de la Ecuacién 5.26.

Para el célculo del potencial quimico de la solucién binaria (uf 5, _1.0 (w, T, p)),
se ha empleado la Ecuacién (B.1) propuesto por Yuan y Herold [2201.

1 LiBr—-H,0 (W, T, p) =
= Ao + A1 + Ay (2wy, — w?) + A3 (3w, — 2w?) + Ag (11w — 0.1we)
+T (Bo+ By + Ba (2w — w%,) + B (3w%% —2w?,) + By (1.1w((]%1 - 0.1w%7'01))
+ T2 (Co+ C1+ Ca 2wy, — w) + Cs (3w, — 2wy) + Cy (11w — 0.1wy,))
+ T3 (Do + Dy + Dy (2w, — w¥) + Dy (L1w§! — 0.1wh!))
o+ Fy
T-1Tj
+p [Vo+Vi+Va 2wy —wh) + VAT + Vil + VsT (2we, — wh,) + VeT? + Vi T?]
+ In(T) [Lo + L1+ Lo (Qw% — w%%) + L3 (3w%% _ 2w§%) 1Ly (1.1w97'01 _ O.luﬁ%l)]
+ Tin(T) [Mo + My + M, (2wy, — w) + Ms (3w, — 2w?,) + My (11w — 0.1w)]
(B.1)

+ T4 (Ey— Ey) +

Los coeficientes se muestran en la Tabla A.4 [220]. Igual que en el Apéndice
A, el valor la temperatura de referencia es de Ty = 220 K

Por su parte, el potencial quimico del vapor agua se ha estimado por medio
de la Ecuacién (B.2) propuesto por Ziegler y Trepp [230].

*9 __ 1.9 g
1R =hor — TRSoR

Tr TR /T
O/ 1y
+ / cSrdTR — TR / con ATy

Tor Tor
+ Ty In (pr/Por)
+ C1 (pr — PoR)
+Cs (pr/T — 4por/Tir + 3porTR/TiR)
+ C3 (pr/TE' — 12por /Tt + 11porTR/Ta3)
+Cy (/TR — 12p3r/Tog + 1porTr/ToR) /3

(B.2)
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donde ¢, se calcula utilizando la Ecuacion (B.3) [230].

% = D1 + DoTr + D3T (B.3)

Los valores de los coeficientes de las Ecuaciones (B.2) y (B.3) se muestran en
la Tabla B.1:

Tabla B.1: Coeficientes del vapor de agua puro utilizadas en las Ecuaciones (B.2)
y (B.3) [230].

H,0
o 2.136131 - 1072
Cy —3.169291 - 10*
Cs;  —4.634611-10*
Cy 0
D1 4.01917

D, —5.17555 - 1072
Ds 1.951939 - 102

he,  60.965058
sEn 13.453430
Tor 5.0705
POR 3

Las propiedades adimensionales, se han calculado mediante las ecuaciones
(B.4a)-(B.4f) [230].

Tr =T/Ts, (B.4a)
PR = p/PB; (B.4b)
gr = g/RTs, (B.4c)
hg = h/RTg, (B.4d)
cpr = ¢p/R, (B.4e)
Sr = s/R, (B.4f)

y los valores constantes Tk, pp y R son:

Ts = 100 K (B.5a)
pp = 10 bar (B.5b)
R = 8.314 kJ kmol ' K™! (B.5¢)

De esta manera, utilizando el método de Newton Raphson se resuelve la
Ecuacién 5.26, obteniendo la relacién lineal de la concentracién de equilibrio en
funcién de la temperatura, mostrada en la Figura 5.4.
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