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ṁabs,DT

Flujo de masa absorbido resultado de la diferencia de temperatura / (kg m−2 s−1)
Nlongitudinal Número de elementos dirección longitudinal
Ntransversal Número de elementos dirección transversal
n Coordenada normal / (m)
n̂W Vector unitario normal
t̂W Vector unitario tangencial
n̂ Divergencia normal unitaria
Pr Número de Prandtl
p Presión / (kPa)
q̇abs Flujo de calor absorbido, /

(
W m−2

)
q̇k,solucion Flujo de calor transferido por conducción /

(
W m−2

)
Re Número de Reynolds
Remin Número de Reynolds mínimo necesario para conseguir la mojabilidad completa
Re0 Número de Reynolds crítico
Ret Número de Reynolds de transición
r Vector de desplazamiento / (m)
S Término fuente
Sl,n Fuente de generación de la especie líquida / (kg m−3)
SQ Término fuente de energía / (W m−3)
Sαn Término fuente de masa (kg m−3)
s Distancia entre tubos / espesor de la malla refinada (m)
T Temperatura
t Tiempo / (s)
tc Tiempo de contacto / (s)
v Velocidad / (m s−1)
w0 Fracción másica inicial
w Fracción másica



XVI ÍNDICE DE TABLAS

Abreviaturas
E,e East, este
P Relativo a la celda computacional de estudio
Nu Nusselt
MWCA Maximum wetting contact angle, ángulo de contacto máximo para mojar completamente
W wall Relativa a la pared / West, oeste
MLFT Minimum liquid film thickness, espesor del film mínimo
MWR Minimum wetting ratio, ratio de mojado mínimo
1D Unidimensional
2D Bidimensional
3D Tridimensional
UDF User defined function, Función definida por el usuario
FVM Finite volume method, método de volúmenes finitos
VOF Volume of fluid
CSF Continuum surface force model
erf Error function, función error
AHT Absorption heat transformer, transformador de calor
COP Coeficiente de operación
FFHX Falling film heat exchanger, intercambiador de calor de película descendente
HT High temperature, alta temperatura
IWH Industrial waste heat, calor residual industrial
LT Low temperature, baja temperatura
MT Medium temperature, temperatura media
TFE Trifluoroetanol
WR Wetting ratio, ratio de mojado



Itxaso, Ekain, Argia, Edur eta nire familia osoari.



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, Eñaut,... Zuek
gabe familia giroa mantentzea ezinezkoa litzateke. Eskerrak baita Begoña, 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.



DECLARACIÓN DE ORIGINALIDAD

Yo Peru Fernandez Arroiabe Txapartegi declaro que este Trabajo de Tesis de tesis
doctoral es original, fruto de mi trabajo personal, y que no ha sido previamente presentado
para obtener otro título o calificación profesional. Las ideas, formulaciones, imágenes,
ilustraciones tomadas de fuentes ajenas han sido debidamente citadas y referenciadas.

Arrasate, 2021eko Maiatzak 3

Peru Fernandez Arroiabe Txapartegi



LABURPENA

Doktorego tesi honetan LiBr−H2O 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−H2O nahasketaren Soret efektuaren
izaera negatiboa dela eta, termodifusioak xurgapena areagotzen duela. Beraz,
termodifusio koefiziente (DT) negatiboaren balio absolutu handia duten fluidoak
erabiltzeak xurgapen-makinen errentagarritasuna hobetu lezake. Hala ere, fun-
tsezkoa da DT 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
operación y las propiedades termofísicas de transporte en el comportamiento
de los absorbedores de tipo falling film que operan con la mezcla LiBr−H2O
en tecnologías de absorción. Con este fin, se han definido y evaluado diferentes
metodologías numéricas basadas en el método de los volúmenes finitos (en inglés
Finite Volume Method, FVM).

Este trabajo, ha permitido determinar la influencia de las propiedades de
mojabilidad en el comportamiento hidrodinámico 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 bibliografía. Mediante estos modelos se ha analizado el
comportamiento transitorio del flujo, así como la evolución del área de mojado
y el espesor del film para diferentes ángulos de contacto. Los resultados han
mostrado que las propiedades de mojabilidad tienen un gran impacto en estos
parámetros y, por consiguiente, deben ser consideradas en los estudios de falling
films de tubos horizontales.

Además, se han comparado las diferentes formulaciones matemáticas y las
metodologías de estudio de la transferencia de calor y masa de absorbedores
falling film utilizados en la bibliografía, demostrando que la absorción varía en
función de la metodología escogida. Los métodos seleccionados han sido Fick y
Higbie sin imponer la fracción másica, suponiendo difusión 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 último, se ha estudiado el efecto de la termodifusión en el rendimiento
de los absorbedores falling film. Para ello, se ha considerado la transferencia de
masa causada tanto por los gradientes de concentración, como de temperatura.
A través de la metodología definida, se han examinado la absorción de vapor, y
los perfiles de temperatura y fracción másica del film para diferentes condiciones
de operación y valores de termodifusión. Los resultados han evidenciado que,
debida a la naturaleza negativa del efecto Soret de la mezcla LiBr−H2O, la
termodifusión incrementa la absorción. Por lo tanto, el uso de fluidos con un alto
valor absoluto del coeficiente negativo de termodifusión (DT), podría mejorar
la rentabilidad de las máquinas de absorción. No obstante, se prevé esencial la
determinación experimental del coeficiente DT 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−H2O 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−H2O mixture, thermodiffusion increases the absorption. Therefore,
the use of fluids with a high absolute value of the negative thermodiffusion
coefficient (DT) could improve the cost-effectiveness of absorption machines.
However, it is essential to experimentally determine the DT coefficient of the
mixture LiBr−H2O to quantify the real effect of the mass transfer mechanism
under the temperature gradient on the absorber performance.



1 | INTRODUCCIÓN

1.1 Transformadores de calor por absorción

La energía residual está presente en cualquier proceso de producción de
bienes. Esta energía residual se puede disipar a través de varias formas, y aunque
tenga el nombre de residual, contiene grandes cantidades de exergía (potencial
de trabajo útil). En la Figura 1.1 se pueden observar el potencial de la energía
residual y el potencial de Carnot para diferentes sectores. El potencial de Carnot
es la exergía del potencial de calor residual obtenida mediante el teorema de
Carnot. Esta ley establece que el rendimiento máximo de una máquina térmica
(ηmax) se determina por medio de las fuentes de alta temperatura (TH) y baja
temperatura (TL) disponibles (Ecuación (1.1)):

ηmax = 1− TL

TH
(1.1)

Figura 1.1: Potencial de la energía 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 teóricamente tenga un gran potencial de energía, se puede
aprovechar solamente el 5% para generar trabajo útil. Por el contrario, el sector
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industrial y el sector transporte contienen un enorme potencial tanto para la
energía residual, como de Carnot. Por esta razón, la recuperación y el uso de
energía de procesos productivos representa una enorme oportunidad. Euskadi,
concretamente, se encuentra entre las regiones más industrializadas de Europa y
por lo tanto, entre las que más energía consume [2]. Se han realizado diferentes
estudios para evaluar el calor residual de Euskadi, tal y como se detalla en el
trabajo de Miró et al. [3]. En la Figura 1.2 se muestra una comparación del
potencial de calor residual industrial (IWH, del inglés industrial waste heat) entre
España y Euskadi, así como la relación entre el potencial de calor residual y el
consumo de combustible. Dicho estudio [3] subraya que la reutilización del calor
residual industrial tendrá un gran impacto en Euskadi. Existen varias tecnologías

Figura 1.2: Comparación del potencial de energía residual industrial entre España
y Euskadi y el porcentaje del consumo de combustible ( 2001) [3].

para la recuperación de calor residual. Según Brückner et al. [4], las tecnologías
de recuperación de calor residual se pueden clasificar en 2 grandes categorías
(Figura 1.3):

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

2. Tecnologías activas: Cuando el calor residual es transformado a otra forma
de energía o a un nivel mayor de temperatura.

La elección entre diferentes tecnologías depende, entre otros factores, básicamente
de la temperatura del calor residual. En función 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 producción
de metal ofrecen grandes potenciales de energía 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, según la US Energy
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Figura 1.3: Tecnologías de recuperación de calor residual [4].

Protection Agency, casi el 60% del calor residual se encuentra por debajo de 175 ◦C
(Figura 1.4b).

(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 tecnologías maduras para aprovechar la energía residual que se encuen-
tra a temperaturas por encima de 175 ◦C, por ejemplo, generando electricidad
mediante turbinas. No obstante, la recuperación de la energía a baja tempe-
ratura no es económicamente viable con la tecnología actual. En el presente,
existen varias tecnologías, pero son prototipos de investigación todavía en vías de
desarrollo.

Entre ellas, destacan los Transformadores de Calor por Absorción (Absorption
Heat Transformers, AHT) [5]. En los últimos años, el interés en esta tecnología 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 sólo
unos pocos en uso industrial [6].

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

+ Posibilidad de funcionar con otras fuentes de calor residual, así como con
energía solar.

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

+ Menor demanda de energía de entrada.

+ Tienen un diseño simple.

x Tecnología relativamente poco ensayada.

x Son equipos grandes y costosos.

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

Secado asistido por absorción [10]: La tecnología es económicamente viable
a partir de 3.3 años [11].

Evaporación asistida por absorción [12, 13]: El tiempo de viabilidad es de
2.7 años [14].

Destilación asistida por absorción [15, 16]: Su viabilidad es de menos de 10
años [17].

Recuperación de calor asistida por absorción [7, 18]: El periodo de reem-
bolso es menor que 2 años [18].

De acuerdo con las diferentes aplicaciones, se han desarrollado diferentes
configuraciones de AHTs. Como ilustra la Figura 1.5, los más simples transforman
el calor operando en tres niveles de temperatura. El calor se introduce a un nivel de
temperatura intermedio (Tc) y se produce calor al nivel máximo de temperatura
(Th). Como consecuencia de la Segunda Ley de la termodinámica, es necesario
disipar una parte del calor introducido a un nivel de temperatura menor (Te).

En función del tipo de ciclo, los AHTs se pueden clasificar en tres grupos:
AHTs de simple etapa (single stage AHTs), AHTs de doble etapa y doble efecto
(double stage and double e�ect AHTs) y AHTs triples (triple AHTs).

La Figura 1.6 ilustra el esquema de funcionamiento de un AHT de simple
efecto. En esta configuración, el generador y el condensador se encuentran
en la zona de baja presión y el absorbedor y el evaporador en la zona de alta
presión. 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 solución. Este calor evapora el refrigerante, separando
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Figura 1.5: Principio de operación de AHTs [8]

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

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

Las dos fases separadas anteriormente, se vuelven a unir en el absorbedor. En
este caso, se unen la solución rica de absorbente, el cual ha sufrido un aumento de
temperatura y presión proveniente del intercambiador de calor; y el refrigerante
en estado vapor que ha padecido un aumento de presión al ser impulsado de
la zona de baja presión a la de alta presión. Así, la solución 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 podrá utilizar para reintroducirlo
en el proceso, transformarlo en energía eléctrica, . . .

La máxima elevación 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 AHTs triples. Por ejemplo,
los AHTs 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 más componentes y, por lo tanto, su coste es mayor, además
de presentar menores coeficientes de operación (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 AHTs 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 elección es crucial para la
viabilidad económica de la máquina. Hasta 2013, la solución de agua y bromuro
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Figura 1.6: Diagrama de un AHT de simple efecto [19]

de litio (LiBr−H2O) era la única mezcla empleada con fines comerciales [22].
Sus principales ventajas (+) e inconvenientes (x) son [9, 16]:

+ Alta entalpía de vaporización.

+ 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 cristalización.

No obstante, se han realizado numerosos estudios para encontrar alternativas
que tengan las mismas ventajas, pero con menos desventajas. Las más importantes
son:

Agua-amoniaco(H2O−NH3): Tiene baja corrosividad, pero los requeri-
mientos de alta presión para su empleo en altas temperaturas reducen su
idoneidad para los AHTs.

Refrigerantes líquidos de trifluoroetanol (TFE): Tienen alta estabilidad
térmica y una curva de presión de vapor casi horizontal, pero su alta
toxicidad combinada con sus reducidas características termodinámicas, no
indican que vayan a suplir a los LiBr−H2O [9].

Solución agua-Carrol: La mezcla Carrol es solamente una mezcla simple de
LiBr y etileno-glicol en la proporción de 1:4.5 [23]. Esta solución mantiene
las mismas propiedades termodinámicas y la corrosividad de la solución
LiBr−H2O, pero incrementa la solubilidad de la sal disminuyendo el riesgo
de cristalización y aumentando así las fracciones másicas hasta w = 0.8
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[22]. Sin embargo, presenta una viscosidad mayor. Aun así, 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 solución LiBr−H2O. 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 solución LiBr−H2O.

Combinación 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 CaCl2, ZnCl2, KOH... Donnellan et
al. [25] concluyeron que, aunque las sales binarias no tengan las mismas
propiedades termodinámicas que la solución LiBr−H2O, 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
más crítico como resultado de los bajos coeficientes de transferencia de calor y
masa [26, 27]. Por esta razón, su diseño es vital tanto para el comportamiento del
AHT, como para su viabilidad económica. Los principales tipos de absorbedores
que se utilizan en AHTs son:

1. Absorbedores falling film (en general, falling film heat exchangers, FFHX):
La solución 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 cámara y el calor generado en la absorción es
disipado por el fluido de refrigeración.

(a) Banco de tubos hori-
zontal [28].

(b) Tubo vertical [28]. (c) Placa vertical [29].

Figura 1.7: Configuraciones de absorbedores de tipo FFHX.

2. Absorbedores adiabáticos: Los absorbedores adiabáticos tienen separados los
procesos de transferencia de calor y masa, reduciendo asimismo, su tamaño
y coste. Normalmente la transferencia de masa es el proceso limitante,
siendo la difusión molecular el factor de control del proceso de absorción
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[30]. Como se observa en la Figura 1.8a, la solución rica en absorbente se
inyecta en forma de gotas desde la parte superior y absorbe el vapor de la
cámara. 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, así como mejor mojabilidad y
mezclado del líquido y el vapor [31]. Normalmente son más eficientes en
bajos números de Reynolds. Sin embargo, existe el peligro de contaminar
el evaporador con la solución, el cual puede acarrear serios problemas.

4. Absorbedores de membrana (Figura 1.8b): El uso de absorbedores de mem-
brana está creciendo en los últimos años debido a su relativa simplicidad, sus
altos parámetros de separación, su gran área interfacial y su baja necesidad
de energía [32].

(a) Adiabático [28]. (b) Tipo membrana [32].

Figura 1.8: Configuraciones de absorbedores.

Entre todas las configuraciones, los FFHX de tubos horizontales (Figura
1.7a) son los más usados en máquinas de absorción. Sus principales ventajas (+) y
desventajas (x) se enumeran a continuación:

+ Necesidad de menores cantidades de refrigerante [33, 34].

+ Mayores coeficientes de transferencia de calor y masa [35].

+ Su tamaño es más reducido [36].

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

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

x El flujo de vapor afecta a la distribución y conlleva que aparezcan zonas
secas, disminuyendo considerablemente la transferencia de calor y masa
[36].
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x Todavía la experiencia de su diseño 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 absorción.

(a) Esquema. (b) Prototipo real
.

Figura 1.9: Absorbedor FFHX de tubos horizontales.

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

El vapor de agua se encuentra en un régimen estacionario y en condiciones
de saturación a lo largo del volumen de la cámara. La solución (en este caso
solución LiBr−H2O) fluye del distribuidor desde la parte superior de la cámara
bajo la condición de la gravedad (Figura 1.9a). Conforme desciende la solución,
ésta absorbe el vapor de agua (ṁabs,H2O de la Figura 1.10) y, como consecuencia,
se genera calor en la interface (q̇abs de la Figura 1.10). Este calor generado es
transferido por conducción hacia el interior del líquido (q̇k,solucíon de la Figura
1.10) y, finalmente, es absorbido por el fluido de refrigeración que circula por el
interior de los tubos (q̇H2O enfriamiento de la Figura 1.10). Por otro lado, la cantidad
de vapor absorbido es transportada hacia el interior (JH2O de la Figura 1.10).
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Concretamente, los mecanismos que ocurren en el proceso de absorción se
pueden resumir a continuación:

Transferencia de masa:

• Difusión másica.
• Difusión térmica (Soret).
• Convección de Marangoni.

Generación de calor:

• Calor generado en la absorción de vapor.

Transferencia de calor:

• Convección.
• Conducción.

Para conseguir maximizar tanto la transferencia de calor, como la de ma-
sa, las condiciones de diseño y de operación deberán conseguir las siguientes
características:

La mezcla del falling film tiene que ser frecuente.

Maximizar el área de la superficie de la interface.

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

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 (Sección 1.3).

2. Estudios analíticos/numéricos (Sección 1.5).

1.3 Estudios experimentales de absorbedores falling film

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

1. Estudio de la transferencia de calor y masa.

2. Estudio de la hidrodinámica y el espesor del film (isotérmicos y adiabáticos).

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

De acuerdo con el interés de la presente tesis doctoral, la Sección 1.3.1 se ha
centrado exclusivamente en absorbedores que operan con la soluciónLiBr−H2O,
con el objetivo de comprender las condiciones de diseño y operación más impor-
tantes, así como la comparación de los resultados.
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1.3.1 Estudios experimentales orientados al análisis de la transferencia
de calor y masa

Tubos horizontales

Killion y Garimella [27] realizaron un resumen de las investigaciones experi-
mentales de la absorción de vapor de agua en falling films de tubos horizontales.
Los autores concluyeron que, aunque la literatura contiene gran variedad de
condiciones de operación y diseño, todavía existe una gran oportunidad para
avanzar en su optimización. 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 comprensión de la convección de Marangoni, el efecto de los
surfactantes en el comportamiento de la gota y el rol de los surfactantes en
el ratio de absorción.

Analizar la contribución de las gotas en la tasa de absorción: Entender el
rol de las gotas y el efecto de su variación dentro del rango de condiciones
de operación.

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

Caracterizar los efectos de interacción entre los diferentes parámetros de
operación: la fracción másica de la solución, el subenfriamiento, la tempe-
ratura del agua de enfriamiento de entrada, el flujo de la solución. . .

Desde entonces se han realizado numerosos estudios con el objetivo de anali-
zar tanto las condiciones geométricas de absorbedores, como de operación. 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 solución.

Aumentando la velocidad del fluido de refrigeración.

Disminuyendo la temperatura del fluido de refrigeración.

Disminuyendo el diámetro exterior de los tubos.

Disminuyendo el número de tubos.

Además 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 reducción de la tensión 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 señalaron que este incremento fue
debido al aumento de la mojabilidad, así como resultado de la contribución de la
convección de Marangoni.

Otra forma de mejorar la mojabilidad es la utilización 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 podían mejorar hasta un 100% en comparación con los tubos
convencionales. Asimismo, muchos de ellos analizaron la influencia del flujo
másico por unidad de longitud y lado de la solución 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 másico tenía una forma asintótica,
llegando a un caudal límite (Γ ≈ 0.045 (kg m−1 s−1)), por encima del cual el
proceso de absorción no presentaba mejora alguna.

Figura 1.11: Tubo floral aleteado [43].

Por último, Behfar et al. [35] analizaron la influencia de la vibración en el
comportamiento de absorbedores falling film para las mezclas de LiBr−H2O,
concluyendo que la generación de vibraciones mediante diferentes técnicas me-
joraba las prestaciones del absorbedor.

Las diferentes condiciones geométricas y de operación utilizadas en los dife-
rentes estudios mencionados dificultan en gran medida la comparación directa
entre dicho estudios y, por lo tanto, la obtención de conclusiones sobre la influen-
cia de las condiciones de operación. Como muestra de esta variabilidad, se han
analizado los intervalos en los que operaron los casos de bibliografía estudiados
en la Sección 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 operación, tales como: temperatura de entrada del agua
de refrigeración (Tin,H2O ), coeficiente de convección del agua de refrigeración
(hH2O), flujo másico de la solución por unidad de lado y longitud del absorbe-
dor (Γ), número de Reynolds de la solución (Re), temperatura de entrada de la
solución (Tin), fracción másica de entrada de la solución (win) y la presión del
absorbedor (p). Por último, la Tabla 1.4 muestra el intervalo de los resultados
obtenidos: coeficiente de transferencia de calor lado solución (hsol), coeficiente
transferencia de masa (κ) y flujo de masa de vapor absorbido (ṁabs ).

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

Nº tubos Longitud Ratio Diámetro Tipo
tubos (mm) tubos/diámetro exterior (mm) superficie

3-24 160-610 1-3 12-42.2 Lisa/estructurada

Tabla 1.2: Condiciones de operación de absorbedores empleados en la bibliografía.

H2Orefrigeracion LiBr−H2O

Tin,H2O hH2O Γ Re Tin win

( ◦C) (W m−2 K−1) (kg m−1 s−1) ( ◦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 ≤ hsol ≤ 3.3 (kW m−2 K−1) frente a 0.23 ≤ hsol ≤
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 solución 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 operación de absorbedores, no ha sido muy estudiada. Asimismo,
la influencia de las condiciones geométricas y de operación no está 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 diseño del absorbedor.

Tubos verticales

Otra configuración de absorbedores analizada experimentalmente por nu-
merosos autores ha sido la configuración de tubos verticales. Miller y Keyhani
[50] propusieron correlaciones de la transferencia de calor y masa simultáneas,
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 ≤ ṁabs ≤ 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: presión de trabajo, flujo de masa de la solución y la temperatura del agua
de refrigeración. El absorbedor empleado, así como las condiciones de trabajo,
fueron similares a las de Miller y Keyhani [50]. Los autores obtuvieron flujos
de masa de absorción promedio de entre 0.0021 ≤ ṁabs ≤ 0.0032 (kg m−2 s−1).
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 absorción en un tubo
vertical, los cuales dividieron en tres secciones de estudio la longitud total del
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Tabla 1.3: Presión de trabajo de absorbedores.

p (kPa)

0.5− 1.6

Tabla 1.4: Resultados obtenidos en la bibliografía.

hsol (kW m−2 K−1) κ (m h−1) ṁabs · 103 (kg s−1)

0.23− 3.30 0.05− 0.23 0.56− 1.20

tubo. En este caso, la absorción fue inferior a los casos anteriores 0.001 ≤ ṁabs ≤
0.0027 (kg m−2 s−1).

Por último, recientemente, García-Rivera et al. [53, 54] analizaron tanto
numérica, como experimentalmente la absorción de vapor en un tubo vertical
de 1 m de longitud. La absorción fue significativamente menor que el obtenido
por Miller y Keyhani [50]: 0.0018 ≤ ṁabs ≤ 0.0025 (kg m−2 s−1); los valores
estarían entre los de Medrano et al. [51] y Takamatsu et al. [52].

Todas estas diferencias entre los resultados en la bibliografía muestran sin
duda la complejidad de estos estudios, ya que existen diferencias importantes
en la absorción entre los cuatro trabajos mencionados. En este caso de tubos
verticales, se descarta la hipótesis de la influencia de la mojabilidad, ya que los
autores aseguran que la solución LiBr−H2O 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 raíz 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 investigación experimental de
absorbedores que operan con la solución LiBr−H2O está relativamente poco
desarrollado. Esto podría ser debido a la problemática ligada a la mojabilidad
de la superficie de la placa. En la Sección 1.3.2 , se muestra la revisión de la
hidrodinámica 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 números 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 número de Reynolds de los ensayos.
Asimismo, los resultados revelaron la influencia de la superficie de mojado en el
proceso de absorción. Asimismo, en el caso de la solución con aditivos se obtuvo
una mejora de entre un 10 % − 20 %, el cual atribuyeron a la convección de
Marangoni.
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Diseños específicos

Por último, existen otras configuraciones diseñadas específicamente por los
autores con el objetivo de mejorar la absorción. La mayor parte de las modifica-
ciones se ha centrado en el control del flujo para aumentar la superficie que moja
el líquido.

Md Raisud Islam [26] comparó un absorbedor tubular convencional con
otro con inversión del film (Figura 1.12a). Estas reformas consistieron en la
instalación de unas superficies extendidas (aletas) entre los tubos, con el propósito
de guiar el film, mediante el cual se consiguió una mejora de un 100% en la
absorción. En la misma línea, 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 comparación
con los absorbedores de microcanales convencionales. Yoon et al. [58], Nabil et
al. [59] y Ben Hafsia et al. [60] propusieron una configuración tubular-espiral
(Figura 1.12c). Yoon et al. [58] concluyeron que la absorción es parecida en
la configuración helicoidal, aunque el tamaño 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 último, Wu et al.
[61] y Chen et al. [62] compararon un absorbedor convencional con un nuevo
diseño específico desarrollado por los propios autores. En este nuevo diseño, se
introdujo una malla corrugada con el fin de formar infinidad de capilares (Figura
1.12d) para incrementar las perturbaciones y aumentar el área de absorción.
Lograron mejorar un 17.2% la transferencia de masa promedio y un 29.4%
el coeficiente de transferencia de calor por convección (hsol). En este caso, la
influencia del caudal igualmente presentaba una forma asintótica.

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
física de este fenómeno en los absorbedores. Asimismo, hasta el presente, no ha
habido un examen sistemático 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 análisis de la hidrodinámica
y el espesor del film

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

Hidrodinámica

Hasta el día de hoy existen muy pocos trabajos experimentales enfocados al
estudio hidrodinámico que hayan usado la solución LiBr−H2O como fluido
de trabajo. Como consecuencia de la amplia aplicación de los absorbedores o
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(a) Absorbedor con inversión del film [26]. (b) Absorbedor de microcanales con malla
[57].

(c) Evaporador-absorbedor espiral [58–
60].

(d) Absorbedor conmallas corrugadas [61,
62].

Figura 1.12: Diferentes configuraciones de absorbedores

evaporadores falling film de tubos horizontales en la desalinación de agua, existen
numerosos trabajos donde se ha analizado la hidrodinámica de falling films, pero
empleando agua u otra solución acuosa como fluido. En la esta Sección 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 tensión 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 línea (in-line-jets) (Figura 1.13c),

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

Columnas no estacionarias (unsteady jets),

Mezcla de columnas y láminas (jet-sheet) (Figura 1.13e),

Lámina 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; c) columnas en línea; d) columnas escalonadas; e) columna-lámina f )
lámina [63].

Hu y Jacobi [63] propusieron correlaciones para el número de Reynolds de
transición (Ret) entre los diferentes modos de flujo en función del número de
Galileo modificado (Gam, Ecuación (1.2)):

Ret = a ·Gam
b , (1.2)

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

Gam =
ρlσ

3

µl
4g
, (1.3)

siendo ρl la densidad del líquido; σ, la tensión superficial, µl, la viscosidad dinámica
del líquido y g la constante gravitacional. En el caso de los falling film, el número
de Reynolds se calcula mediante la Ecuación (1.4)

Re =
4Γl

µl
, (1.4)

donde Γl es el caudal de la solución por unidad de longitud y lado del tubo y su
valor se calcula con la Ecuación (1.5):

Γl =
ṁ

2L
, (1.5)

siendo L la longitud del tubo y ṁ 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: Fotografías de los tubos con superficies mejoradas ensayados por
Roques et al. [65].

comparación 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 evidenció que el espaciado tenía una gran influencia, y propusieron
nuevas correlaciones.

Ribatski y Jacobi [68] realizaron una revisión de la bibliografía, pero enfocado
a evaporadores de falling film de tubos horizontales. Concluyeron que, en general,
las superficies mejoradas incrementaban la transferencia de calor. En opinión
de los autores, la razón de este fenómeno no estaba claramente identificada,
debido a su compleja dependencia a la geometría, disposición del tubo y las
condiciones de operación. Asimismo, propusieron la necesidad de investigar más
en la comprensión de la distribución del flujo y la aparición de zonas secas, los
cuales tienen un rol muy importante en la mayoría de las aplicaciones de los
FFHXs.

A. Mohamed [69] analizó las transiciones entre los modos de flujo en un
tubo horizontal que rotaba sobre su eje de simetría. Los resultados ilustraron que,
como resultado de la rotación, las transiciones ocurrían a menores números de
Reynolds. El mismo autor demostró en otro artículo [70] que las transiciones
entre modos de flujo también ocurren a menores números de Reynolds en tubos
corrugados. Asimismo, observaron que el espesor disminuye al disminuir el paso
de corrugado. Como consecuencia, la transferencia de calor mejoró un 45% al
utilizar estos tubos. Chen et al [71] también analizaron la transición en superficies
mejoradas. En este caso, observaron que la histéresis del modo de flujo aumentaba
con el espaciado y la inclusión de aletas bidimensionales, además de proponer una
correlación en función de otros dos parámetros. Otros autores que analizaron las
transiciones, pero en este caso en tubos rectangulares, fueron Wang et al. [72].
Los resultados revelaron que, además de los modos de flujo de tubos horizontales,
en este tipo de tubos aparecían otros dos nuevos: lámina continua (whole-sheet)
y lámina rota (torn sheet). 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) lámina continua (whole sheet);
(b) lámina rota-columna (torn sheet-jet); (c) columna (jet); (d) columna-gota
(jet-droplet); (e) gota (droplet) y (f ) lámina rota (torn-sheet) [72].

importante efecto del distribuidor en las transiciones de los modos de flujo. Este
trabajo concluyó que el incremento tanto de la distancia entre el distribuidor de
flujo y el primer tubo, como del diámetro del orificio del distribuidor, conlleva
a un incremento del número de Reynolds de transición. Además, propusieron
correlaciones de los números de Reynolds de transición en función de la distancia
entre el distribuidor y el primer tubo, así como del diámetro 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
diámetro de la gota por medio de una cámara de alta velocidad y propusieron
una correlación para su cálculo. Asimismo, dividieron el modo de flujo gota en 4
diferentes procesos, los cuales se pueden ver en las fotos capturadas de la evolución
de la gota en la Figura 1.16. Estas fases también fueron observadas por Killion
y Garimella [27]. Por último, Yan et al. [75] analizaron el impacto del flujo de

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

masa, la transferencia de calor y la disposición 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 imágenes ilustraron que el comportamiento del flujo se
puede dividir en diferentes etapas (Figura 1.17):

Formación del film sobre la parte superior del tubo.

Expansión del film.
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Encogimiento del film en la parte central.

Recopilación del líquido en la parte inferior.

(a) 50 mL min−1. (b) 100 mL min−1. (c) 150 mL min−1.

Figura 1.17: Hidrodinámica 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
máxima transferencia de calor de las mediciones se produce en esta zona. Además,
como consecuencia de la reducción del área 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 sección 1.3.2, en la Tabla 1.5 se recogen el número de Reynolds y el
número de Galileo modificado de los trabajos analizados orientados a la hidrodi-
námica, donde se muestra que la mayor parte de los estudios hidrodinámicos se
centraron en mayores números de Reynolds que los que comúnmente se utilizan
en absorbedores de tubos horizontales que trabajan con la mezcla LiBr−H2O:

Tabla 1.5: Número de Reynolds y Galileo modificado para los diferentes ensayos
experimentales de la bibliografía orientados al estudio hidrodinámico.

Autor Reynolds (Gam)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 5-546¹
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 hidrodinámicos, a continuación, se resumirán los
resultados más importantes de los trabajos orientados al análisis del espesor del
film.

¹A. Mohamed Mohamed [69, 70] proporcionó los datos del número de Galileo Ga = ρσ
µ4g

, no

del número de Galileo modificado Gam = ρσ3

µ4g
. Como no reporta las propiedades termofísicas de

todos los fluidos del estudio, no es posible calcular este parámetro. Por esa razón, directamente se
ha provisto el número de Galileo (Ga)1/4.
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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 razón, numerosos autores han realizado el esfuerzo
de medir experimentalmente el espesor del film en FFHX, sobre todo en los que
operan con agua.

La revisión de la bibliografía se ha enfocado a los FFHX de tubos horizontales.
La mayor parte de estos trabajos han comparado sus resultados con la teoría de
Nusselt [78]. Éste realizó un estudio analítico para predecir el comportamiento
del modo de flujo lámina despreciando los efectos de la cantidad de movimiento
del fluido y las fuerzas de tensión superficial. Según su teoría, el espesor mínimo
del film se obtenía cuando θ = 90o. Las expresiones propuestas para la predicción
del espesor (δ) y la velocidad tangencial (vtan) (Ecuación (1.6) y Ecuación (1.7),
respectivamente) se presentan en la Figura 1.18:

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

δ =

[
3µlΓ

ρl (ρl − ρv) g sin θ

]1/3

(1.6)

vtan =
ρlg sin θ

2µl

(
2δz − z2

)
(1.7)

Varios autores han medido el espesor del film del agua usando una cámara de
vídeo de alta velocidad para capturar imágenes de la interface iluminada mediante
un láser, en contraste con el polvo fluorescente que se introduce en el fluido
[80–83]. Estos autores concluyeron que la teoría de Nusselt se cumplía mejor en
la parte superior del tubo que en la inferior y propusieron nuevas correlaciones
para el cálculo del espesor del film. Concretamente, el espesor mínimo se situaba
en ángulos circunferenciales mayores que la prevista por Nusselt 90o < θ < 135o,
Concretamente, Chen et al. [80] afirmaron que el diámetro de los tubos no tiene
mucha influencia en los resultados.
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En lo que se refiere a la técnica de análisis, Xue et al. [83] cuantificaron que
el error en la medición puede llegar casi a un 50% debida a la distorsión óptica.
Yang et al. [77], por su parte, compararon la técnica anterior con la técnica de
absorción espectroscópica del diodo láser; en el cual obtuvieron desviaciones
del 4.57%. Hou et al. [84] realizaron la investigación experimental usando un
micrómetro de desplazamiento para determinar la distribución del espesor del
film de agua. En este caso, el film también presentó una distribución asimétrica
alrededor del perímetro del tubo horizontal y aumentaba conforme decrecía
la distancia entre tubos. Además de ello, vieron que el espesor obtenido en un
tubo liso era mayor que el logrado en un tubo de superficie avanzada, donde el
diámetro no tenía demasiada influencia.

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

Tabla 1.6: Número de Reynolds del film de los diferentes ensayos experimentales
orientados a la estimación 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 Ecuación (1.2) propuesta por Hu y Jacobi para el cálculo
del número de Reynolds de transición, la mayor parte de los estudios el modo
de flujo es de tipo columna y/o lámina; seguramente como consecuencia de la
orientación hacia aplicaciones de desalinación. 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 análisis del comportamiento
transitorio del espesor del film producido en estos tipos de flujos. Por lo tanto,
como el modo de flujo más común en los absorbedores de tubos horizontales es
de tipo gota o columna (Tabla 1.4), la evolución del espesor en condiciones de
trabajo de absorbedores es un área que no ha sido ámpliamente estudiado hasta
el día de hoy.

Área de mojado

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

Stärk et al. [85] analizaron experimentalmente la mojabilidad de un falling
film de tubos horizontales diseñado para destiladores de efecto múltiple, el cual
operaba con dos fluidos diferentes: agua desionizada y agua salada. Dentro de su
estudio, investigaron el considerable efecto que tienen en el área de mojado las
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propiedades termofísicas de los fluidos y, sobre todo, el ángulo de contacto. Stärk
et al. [85], al igual que Yan et al. [75], observaron en sus respectivos estudios que el
área de mojado era mayor cuanto menor es el ángulo de contacto. Asimismo, este
área disminuía en los tubos de las filas inferiores. Otro factor importante mostrado
por Stärk et al. [85], fue la histéresis del área 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 partía 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 número de Reynolds óptimo de funcionamiento para el banco
(Re ≈ 57). Asimismo, repararon que el modo de flujo variaba a lo largo de la
dirección vertical. En la Figura 1.19a se ilustra que, aunque teóricamente el modo
de flujo es de tipo columna (Ecuación (1.2)), al unirse diferentes columnas, se
forman grupos de flujos de tipo lámina 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 señalado la importancia

(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 área 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 estimación de la transferencia de calor promedio de
un evaporador falling film. Para el caso del ratio de mojado (wetting ratio,WR),
propusieron la siguiente Ecuación:WR = 0.0024 Re0.91. El grupo de Garimella
et al. relacionó en varios trabajos los resultados de un absorbedor de H2O−NH3

con la mojabilidad. Por ejemplo, con el absorbedor con microcanales [89], elWR
creció hasta un 0.29 < WR < 0.82, respecto al 0.21 < WR < 0.3 del absorbedor
previamente diseñado [90]. Asimismo, este grupo ha publicado recientemente
un trabajo de documentación 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 área adicional. Según 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 varía el espesor y
el área de mojado a lo largo del tubo (Figura 1.20a). En el rango analizado, el
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líquido no mojaba completamente los tubos; y los tubos superiores tenían un
ratio de mojado mayor. Asimismo, concluyeron que las propiedades termofísicas
afectan al comportamiento de una manera compleja.

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

En resumen, tanto la ecuación de Nusselt, como la mayor parte de los ensayos
experimentales se han centrado en flujos de modo columna o lámina. No obs-
tante, los absorbedores de LiBr−H2O operan entre los modos gota y columna.
Asimismo, los resultados han demostrado que el espesor varía temporal, axial,
radial y circunferencialmente, así como con las propiedades relacionadas con la
mojabilidad: ángulo de contacto y tipo de superficie (mejorada/no mejorada).
Éstos tienen una gran influencia en la hidrodinámica y el área de mojado y, por
consiguiente, impactan en la transferencia de calor y masa. Sin embargo, hasta el
día de hoy ningún trabajo ha cuantificado el efecto del ángulo de contacto sobre
el comportamiento del absorbedor, por lo que se necesita investigar más para dar
respuesta a las numerosas cuestiones relacionadas con este fenómeno.

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

Tal y como ocurre en muchas aplicaciones, dentro de los diferentes mecanis-
mos de transferencia de calor y masa, la difusión másica es el mecanismo limitante
del proceso en los absorbedores de LiBr−H2O. Esto se debe al bajo coeficiente
de difusión (D) de la solución LiBr−H2O [32]. No obstante, en la mayoría de
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los casos la difusión suele estar acompañada de otro fenómeno.

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

Absorción de CO2[92–97].

Máquinas de absorción de amoniaco [33, 98–100] y bromuro de litio
[54, 62, 79, 101–103].

Sistemas de destilación [104–108].

Deshumidificadores de desecantes líquidos [109–112].

Biorreactores [113].

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

La utilización de correlaciones teórico-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 utilización de formulaciones en función de las propiedades termofísicas
y las variables termodinámicas, tal y como se detalla en la bibliografía
[96, 101, 103, 113, 116].

El empleo de correlaciones teórico-experimentales dificulta el análisis de la
influencia de diferentes variables en el comportamiento de la absorción, ya que
muchas de ellas carecen de explicación física. Por lo tanto, en esta tesis doctoral
se aplicará solamente el método en base a las formulaciones. Para la formulación
de la difusión, en la bibliografía se han usado dos leyes fundamentales:

1. La ley de Fick: Esta ley es la más fundamental y la más empleada para
describir la difusión, el cual se caracteriza por medio del coeficiente de
difusión. Esta descripción es la más común en física, química, y biología.

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 ingeniería química y la medicina.

Para la comparación 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 presión y temperatura constantes,
y tienen el mismo volumen. El recipiente superior contiene nitrógeno (N2) y el
otro dióxido de carbono (CO2). Para medir la velocidad de mezclado, se mide la
concentración de CO2 en el recipiente superior, el cual presenta una evolución
temporal lineal. En estas condiciones, el flujo de masa se define con la Ecuación
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Figura 1.21: Experimento simple para la difusión [117].

(1.8):

Flujo CO2 =
Cantidad masa transferida

tiempo (́area capilar)
(1.8)

Asumiendo que el flujo es proporcional a la concentración, se define el coefi-
ciente de transferencia de masa κ. Así, el flujo se puede expresar en función de la
concentración como (Ecuación (1.9)):

Flujo CO2 = κ

 Diferencia
concentracíon

CO2

 (1.9)

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

Flujo CO2 = D

(
Diferencia concentracíon CO2

Longitud capilar

)
(1.10)

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 reacción química entre los
dos gases, el flujo podría no ser proporcional a la diferencia de concentración.
Normalmente, se tiende a expresar los resultados mediante la ley de Fick, por la
naturaleza física de su definición. Sin embargo, en muchos casos es conveniente
utilizar una aproximación más fenomenológica para calcular las transferencias de
masa promedios en función de la posición y el tiempo, por medio de coeficientes
de transferencia de masa.

A continuación, se definen las dos leyes fundamentales.

1.4.1 Ley de Fick

En 1855, Fick [118] formuló que la razón de difusión másica de una especie
en una mezcla gaseosa es proporcional al gradiente de concentración de esa
especie. Concretamente, definió el flujo de masa usando la analogía de Fourier
[119]. La concentración se puede expresar en base a la fracción másica o molar.
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En este trabajo, el término w se referirá a la fracción másica de la especie; es decir,
la cantidad de masa de una especie respecto a la cantidad de masa total. Para la
concentración molar, se utilizará el término c. Como la solución analizada en este
trabajo es el LiBr−H2O, la fracción másica de LiBr, y la concentración molar,
se definirán con las Ecuaciones (1.11a) y (1.11b), respectivamente.

wLiBr =
mLiBr

mtotal
=
ρLiBr
ρtotal

, (1.11a)

cLiBr =
NLiBr

V

(
mol
m3

)
. (1.11b)

Así, el flujo de difusión unidimensional de especies por unidad de área (J) en
coordenadas cartesianas se calcularía con la Ecuación (1.12), el cual es conocido
como la Primera Ley de Fick:

J = −ρD∂w
∂z

(
kg s−1 m-2) , (1.12)

donde D es el coeficiente de difusión. Fick determinó la siguiente ecuación de
conservación (Ecuación (1.13)), algunas veces llamado como la Segunda Ley de
Fick:

∂w

∂t
= D

∂2w

∂z2
. (1.13)

En función de la naturaleza de la difusión, la ley de Fick adquiere diferentes
formas. En el caso de la difusión estacionaria (Figura 1.22), como el flujo es cons-
tante, el perfil de fracciones másicas a través del film para un régimen puramente
difusivo es lineal.Diseño de un FFHX en de un AHT en base a CFD 
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Fig. 21: Difusión estacionaria a través de un film 

Así, el flujo de masa se calcularía mediante la siguiente ecuación: 

$j=\rho D\frac{\left( {{w}_{1}}-{{w}_{2}} \right)}{L}$  

La mayor parte de los artículos analíticos y numéricos analizados en esta tesis doctoral 

(Acosta-Iborra et al., 2009; Albert et al., 2014; Auracher et al., 2008; Babadi and T, 2005; 

Ben Hafsia et al., 2015; Bo et al., 2011, 2010; Bothe and Fleckenstein, 2013; Castro et al., 

2008; Emhofer et al., 2017; García-Rivera et al., 2016; Harikrishnan et al., 2011; 

Hassanvand and Hashemabadi, 2011; Hofmann and Kuhlmann, 2012; Hosseinnia et al., 

2017b, 2017a, 2016; Hu et al., 2014; Islam et al., 2003; Karami and Farhanieh, 2011; Kim 

and Infante Ferreira, 2009b; I Kyung et al., 2007; Mittermaier et al., 2014; Mittermaier and 

Ziegler, 2017, 2015; Mortazavi and Moghaddam, 2016; Papaefthimiou et al., 2006; 

Rogdakis et al., 2003; Shi et al., 2019; V. Subramaniam and Garimella, 2009; Sultana et al., 

2007) han utilizado la ley de Fick para el cálculo del flujo de masa absorbido. 

 TEORÍAS PARA COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA  

Este punto de vista asume que los cambios en la concentración se limitan a la interface y 

que en las demás regiones los fluidos están bien mezclados. El coeficiente de transferencia 

de masa está basado en argumentos empíricos.  

En función de la definición, el coeficiente de transferencia de masa puede tener diferentes 

unidades. La definición más usada es aquella que se utiliza cuando el flujo (N1) es definido 

como la cantidad de moles transferido por unidad de área y tiempo:   

\[{{N}_{1}}=k\left( {{c}_{if}}-{{c}_{\infty }} \right)\] 

1w   

2w   

Comentado [PAT11]: Normalmente estas se definen con 
Cmoles. Los paso a másico o lo dejo para el final? 

Comentado [MB12]: Cambiar a x 

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

Así, el flujo de masa se calcularía mediante la Ecuación (1.14):

J = −ρD (w2 − w1)

L
. (1.14)

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

Este punto de vista asume que los cambios en la concentración/fracción
másica se limitan a la interface y que en las demás regiones los fluidos están bien
mezclados. En función de la definición, el coeficiente de transferencia de masa
puede tener diferentes unidades. La definición más empleada es aquella en el cual
el flujo (N1) es definido como la cantidad de moles transferido por unidad de
área y tiempo (Ecuación (1.15)):

N1 = κ (cif − c∞) (1.15)

donde cif y c∞ son la concentración molar de equilibrio en la interface y en el
resto del líquido, respectivamente.

Normalmente, los coeficientes se calculan mediante correlaciones que utilizan
números adimensionales. Éstas se dividen en correlaciones para fluido-sólido
o fluido-fluido y tienen una precisión del orden del 30%. Por ejemplo, una
correlación utilizada en los falling film es (Ecuación (1.16), [117] ):

κz

D
= 0.69

(zvavg

D

)0.5
(1.16)

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

Teoría del film

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

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

Las regiones están divididas en gas libre, el film líquido y el resto del líquido.

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 teoría asume que el refrigerante tiene una difusión lenta dentro del ab-
sorbente y que esa difusión se genera únicamente en la dirección transversal del
film, el flujo se podría calcular mediante la Ecuación (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 Ecuación
(1.17) para el cálculo del coeficiente de transferencia de masa:

κ =
D

L
. (1.17)

El flujo másico se calcularía de la siguiente manera (Ecuación (1.18)), en
función de las fracciones másicas:

J1 = ρκ (wif − w∞) =
ρD

L
(wif − w∞) . (1.18)

Como se observa, según esta teoría el coeficiente de transferencia de masa κ
es directamente proporcional al coeficiente de difusión D e independiente de la
velocidad, el cual no coincide con las correlaciones observadas en la bibliografía
[117] (Ecuación (1.16)). Aun así, esta teoría es válida porque proporciona una
visión física simple del problema y predice con precisión la transferencia de masa
causada por soluciones concentradas para algunas condiciones de trabajo [117].

Teoría de Penetración de Higbie

Esta segunda teoría fue propuesta por R. Higbie en 1934 [142] y ofrece una
mejor visión física que la anterior, aunque con una complejidad matemática
mayor. Esta teoría ha sido utilizada en numerosos trabajos, tal y como se refleja
en la bibliografía [62, 96, 111, 113, 143–147]. Excepto en los estudios de Chen et
al. [62] y Wen et al. [111], en todos los demás casos que han utilizado esta teoría
la concentración/fracción másica del refrigerante/gas absorbido en el líquido
absorbente ha sido muy baja.

Figura 1.24: Teoría de penetración de Higbie.

Según esta teoría, la transferencia de masa por difusión ocurre en el film que se
encuentra cerca de la interface. Considerando que en la interface la concentración
se encuentra en equilibrio con el gas, junto con las hipótesis realizadas en la teoría
del film, esta teoría realiza las siguientes suposiciones :
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El espesor del líquido es muy grueso.

La difusión únicamente es importante en la dirección transversal.

La convección solamente es relevante en la dirección longitudinal.

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

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

t = 0, z > 0, cif = c∞, (1.19a)
t > 0, z = 0, c = cif

eq, (1.19b)
z =∞, c = c∞. (1.19c)

Tal y como se ha realizado anteriormente, suponiendo que el coeficiente de
difusión D es constante, se puede obtener la relación de cif a lo largo de z en un
instante de tiempo t (Ecuación (1.20)).

cif
eq − c

cif
eq − c∞

= erf
z

2
√
Dt

, (1.20)

donde c∞ es la concentración en el resto del fluido, c, la concentración a una
distancia z de la interface y cif

eq la concentración de equilibrio en la interface.
La función error, erf, se define en la Ecuación (1.21):

erf (x) =
2√
π

x∫
0

exp
(
−z2

)
dz. (1.21)

Suponiendo que la difusión másica se produce en las dos direcciones de la
interface (dirección líquido-gas y dirección gas-líquido), el cual se denominará
difusión 2D, y combinando con la primera ley de Fick (Ecuación (1.12)) se
obtiene la Ecuación (1.22) en base másica:

J = ρ

√
D

πt
e

−z2
4Dt
(
w
eq
if − w∞

)
. (1.22)

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

J = ρ

√
D

πt

(
weqif − w∞

)
. (1.23)

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

κ (t) =

√
D

πt
. (1.24)
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El coeficiente promedio de la transferencia de masa (κavg) en un intervalo de
tiempo (tc también llamado tiempo de contacto) se calcularía integrando la
Ecuación (1.25)

κavg =
1

tc

tc∫
0

κ (t) dt = 2

√
D

πtc
. (1.25)

Existen diferentes hipótesis para el cálculo del tiempo de contacto. Como en este
caso se ha utilizado la hipótesis de que el tiempo de contacto es corto, se calcula
con la Ecuación (1.26)

tc =
x

vmax
, (1.26)

donde vmax es la velocidad máxima de la interface. Por lo tanto, el coeficiente de
transferencia de masa promedio se obtiene mediante la Ecuación (1.27):

κavg = 2

√
Dvmax

πx
. (1.27)

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

Javg = 2ρ

√
Dvmax

πx

(
w
eq
if − w∞

)
. (1.28)

Esta misma ecuación (Ecuación (1.28)) se obtiene por medio de la Teoría
de renovación de superficie [149]. Ésta fue propuesta por Danckwerts en 1951
y, dividiendo la geometría considerada por Higbie en dos regiones, calcula el
coeficiente de transferencia de masa promedio utilizando la probabilidad.

Es importante resaltar que estas teorías no son muy satisfactorias en algunas
aplicaciones. De hecho, en 1977 Schlunder [150] señaló que la hipótesis 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 teorías.

Cabe destacar que la mayor parte de los estudios teóricos y numéricos de
la transferencia de calor y masa en los procesos de absorción de vapor han sido
formulados mediante la ley de Fick [40, 53–55, 60, 93, 97, 102, 110, 116, 120–
140, 151]. Aún así, es importante subrayar que en la absorción de gases como
el CO2 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 absorción. Además, a pesar de la amplia investigación en el campo de
la absorción, no existe un solo estudio unificado que aborde la diferencia existente
entre las diferentes formas de determinar la absorción.

Asimismo, los estudios que emplean la ley de Fick han realizado dos diferentes
hipótesis del tipo de difusión existente en la interface. Algunos han supuesto que
la difusión másica en la interface ocurre en las dos direcciones (difusión 2D) y,
por lo tanto, el flujo de absorción ha sido calculado mediante la Ecuación 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 volátil
y, por consiguiente, que no existe transferencia de masa líquido-vapor (difusión
1D) [40, 54, 60, 110, 120, 122, 124, 126–129, 134–136, 138–140, 153, 154]. Este
fenómeno ha sido nombrado de forma diferente como, por ejemplo, difusión
unilateral [155]. Como resultado, la ecuación para la estimación del flujo local de
absorción ha sido modificada, introduciendo el término de la fracción másica del
absorbente en el denominador (wLiBr,if). El desarrollo para la obtención de esta
ecuación se detalla en la Sección 5.2.6.

Hasta el momento, la literatura no muestra una evidencia acerca de qué
hipótesis es más conveniente, ya que la mayor parte se ha limitado a realizar el
análisis de la absorción con una metodología concreta y no hay ningún trabajo
comparativo entre las diferentes metodologías. Además, el efecto de la hipótesis
en los resultados de los modelos de absorción tampoco ha sido examinada en
detalle.

1.5 Estudios analíticos y numéricos de absorbedores falling film heat
exchangers

La investigación sobre la absorción en FFHX desde el punto de vista analítico
y numérico es una preocupación constante dentro de la comunidad científica y ha
sido estudiada por muchos investigadores. Existe una gran variedad de artículos de
diferentes tipologías de absorbedores (placa plana, tubos horizontales y verticales,
de membranas, . . . ) operando con distintas mezclas de líquido-gas bajo distintas
condiciones de trabajo.

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

La comprensión de la hidrodinámica del film necesita ser mejorada, ya
que tiene un gran impacto en los resultados. Además, la asunción de flujo
laminar continuo no es muy apropiada, ya que en la práctica se buscan
inestabilidades del flujo para mejorar la absorción.

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

Losmodelos deberían contener el efecto del impacto de la gota y de las ondas
generadas debido a su influencia en la redistribución de la concentración.

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

Desde entonces, existen numerosos estudios de análisis de absorbedores deLiBr−H2O
realizados mediante modelos analíticos y numéricos en la literatura. Para facilitar
el seguimiento del estado del arte, estos trabajos se han clasificado como:

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

Esta clasificación se ha realizado debido a que los modelos analíticos y numéricos
desarrollados no han considerado las propiedades de mojabilidad del absorbedor.
Éstos, con el objetivo de adecuar los resultados de los modelos a los experimentales,
han introducido ajustes mediante correlaciones empíricas. Además, en el caso de
los modelos analíticos estudiados, no se ha realizado ningún trabajo para predecir
la hidrodinámica o el espesor del film, se han limitado solamente en analizar los
trabajos orientados a la predicción de la transferencia de calor y masa.

1.5.1 Modelos analíticos y numéricos de absorbedores desarrollados por
diferentes autores

En los FFHX de tubos horizontales que operan con la solución LiBr−H2O,
se han realizado diversos modelos, tanto analíticos [158–160], como numéricos
[33, 40, 42, 116, 122, 133, 138] y asumiendo a la vez, diferentes simplificacio-
nes e hipótesis. El objetivo de estos trabajos ha sido predecir la transferencia
de calor y masa de absorbedores de tubos horizontales que operan con la solu-
ción LiBr−H2O. No obstante, todos estos estudios tomaron como hipótesis la
mojabilidad completa de los tubos.

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

WR =
Amojada

Atotal
(1.29)

Desde entonces, numerosos autores han incluido valores constantes del WR
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 WR para todos los tubos, aunque Sultana et al. [140] recalcaron la
importancia de incluir un WR variable en función del número de tubos. Los
valores de WR utilizados para la correlación de resultados estaban dentro del
rango 0.50 < WR < 0.83. Todos estos autores subrayaron la importancia de este
parámetro en los resultados de los modelos, sobre todo en caudales bajos.

Posteriormente, Giannetti et al. [79, 163] propusieron calcular el WR en
función del número de Reynolds crítico necesario para conseguir la mojabilidad
completa, Re0 (Ecuación (1.30)):

WR =
Re

Re0
. (1.30)

En el primer trabajo [163], usaron la relación propuesta por Maron et al. [164].
Sin embargo, en el segundo trabajo [79] propusieron una correlación propia.

Nagaravapu y Garimella [100] emplearon de una forma similar una correla-
ción propuesta por Krishna y Garimella [165]. En este caso el absorbedor fue de
H2O−NH3. Los valores deWR oscilaron entre 0.80 < WR < 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 hipótesis 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 mayoría de los estudios se ha centrado en utilizar ratios de mo-
jado puramente empíricos 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 volúmenes finitos (FVM, del inglés Finite Volume
Method), los absorbedores falling film han sido ámpliamente estudiados por medio
de este método. Todos estos estudios tienen en común la utilización del método
Volume of Fluid (VOF), propuesto por Hirt y Nichols [168], para la captura de
la interface líquido vapor y el método Continuum Surface Force Model (CSF),
formulado por Brackbill et al. [169] para la inclusión de la fuerza creada por la
tensión superficial. Sin embargo, el análisis del estado del arte no se ha centrado
solamente en modelos de la solución LiBr−H2O de absorbedores. Con el objeti-
vo de profundizar en estos modelos, el estudio se ha extendido a otras soluciones
y configuraciones de FFHXs.

Para el análisis de estos estudios, la Sección 1.5.2 se ha dividido en tres grupos:

1. Estudio de la transferencia de calor y masa.

2. Estudio de la hidrodinámica y el espesor del film (isotérmicos y adiabáticos).

3. Estudios de FFHXs que consideran el ángulo 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−H2O en 2D y 3D basados en el FVM. La
elección de este modo de flujo fue, según los autores, debido a que las gotas
contribuyen significativamente en el proceso de absorción. Modelaron un tubo
y usaron condiciones de contorno periódicas para modelar la interacción entre
subsiguientes gotas. Observaron que los modelos 2D no predecían 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
formación, separación y el impacto de las gotas afectaba considerablemente en
la transferencia de calor y masa, ya que homogeneizaban la solución y con ella
mejoraba considerablemente la transferencia de calor y masa.

En la misma línea, varios autores [171, 172] realizaron modelos 2D de FFHX
de LiBr−H2O de un tubo horizontal, así como en los tubos verticales y placas
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planas [32, 123, 124, 131]. Sin embargo, el número de Reynolds de los estudios fue
muy alto (1702 ≤ Re ≤ 4171), fuera del rango de operación de los absorbedores
de LiBr−H2O (Tabla 1.2).

Posteriormente, Chen et al. [62] analizaron en 3D la absorción de vapor
de la solución LiBr−H2O para un nuevo diseño de absorbedor. En este caso,
el número de Reynolds de la solución fue de Re = 20. En los resultados de
los modelos observaron que el nuevo diseño 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 análisis de la transferencia
de calor y masa en evaporadores para aplicaciones de desalinización. Abraham
y Mani [104] realizaron un modelo 2D para analizar el efecto del caudal (73 ≤
Re ≤ 1512), el diámetro 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 diámetro. Qi et
al. [173] propusieron un modelo numérico 3D de un tubo ovalado para un
rango de número de Reynolds de 28 ≤ Re ≤ 520. La principal aportación
fue la utilización de un ángulo de contacto de Ψ = 30o en las simulaciones,
aunque este valor no coincida con el ángulo de contacto estático entre el agua
y aluminio-latón (material de los tubos), tal y como se observa en el trabajo
de Martínez-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 línea, Yang et al. [175] realizaron un modelo en 2D para entender mejor
los mecanismos microscópicos de la transferencia de calor en evaporadores falling
film para números de Reynolds altos (600 ≤ Re ≤ 1250), los cuales concluyeron
que tanto la conducción, como la convección, contribuyen significativamente en
los mecanismos microscópicos de transferencia de calor.

Como se ha podido observar, en la mayoría de los trabajos orientados al
análisis de la trasferencia de calor y masa de modelos basados en el método FVM,
el rango del número de Reynolds es mayor que el rango típico de los absorbedores
de AHTs (Tabla 1.2). Solamente Killion y Garimella [170] y Chen et al. [62]
para el caso de LiBr−H2O, y Qi et al. [173] para el caso del agua, analizaron
en el modo de flujo gota. No obstante, este último trabajo ha sido el único en
tomar en cuenta las propiedades de mojabilidad, ya que todos los demás han
considerado que las propiedades de mojabilidad son ideales (el ángulo de contacto
ha sido de Ψ = 0o). Es muy importante resaltar que el ángulo considerado en
el estudio de Qi et al. [173] ha sido menor que el ángulo estático entre el agua
y el aluminio-latón, que tiene un valor de alrededor de Ψ = 60o a temperatura
ambiente, el cual fue medido por Martínez-Urrutia et al. [174]. Por todo ello, se
confirma que a día 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−H2O en flujos de modo gota.
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Estudio de la hidrodinámica y el espesor del film

En los últimos años, se han multiplicado los esfuerzos para simular el compor-
tamiento hidrodinámico del fluido en falling films mediante el método de FVM,
utilizando el agua como fluido base y en condiciones isotérmicas y adiabáticas.

Sun et al. [176] estudiaron numéricamente las características 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 ≤
θ ≤ 120 fue similar. En este caso el número 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 variación temporal del flujo de lámina y estudiar en detalle
la distribución del espesor del film en la dirección circunferencial. Analizaron la
influencia que tenían en estos parámetros el número de Reynolds de la solución
(300 ≤ Re ≤ 1200) y la distancia entre tubos para diferentes diámetros. Los
autores concluyeron que el flujo llegaba a un estado estacionario una vez la
solución mojaba toda la superficie del tubo. Asimismo, el valor mínimo del espesor
lo obtuvieron dentro del rango 100 ≤ θ ≤ 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 máximo se encontraba en el centro entre
las columnas.

Chen et al. [181], por su parte, propusieron valores de los números de Rey-
nolds críticos 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 función
propia (User Defined Function, UDF) que calculaba el arrastre producido por el
gas y que utilizaban el modelo laminar o k− ε turbulento en función del número
de Reynolds de transición, 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
números de Reynolds de transición entre modos de flujos, excepto en la transición
columna-lámina.

Cabe destacar que, en todos los modelos isotérmicos, el número de Reynolds
es mayor que en el rango de operación 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 caracterización de la mojabilidad del agua, han demostrado la
influencia de estas propiedades, tales como el ángulo de contacto y la tensión
superficial.
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Estudios de falling film heat exchangers que consideran el ángulo 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 ángulo de contacto, mayor era el espesor del film y menor el
área de mojado del agua. La Figura 1.25a muestra que el área de contacto (Z)
es mayor, mientras el espesor es menor (Y ) en el caso del ángulo de contacto
mínimo (θ = 17◦) en una placa plana inclinada φ = 60◦ respecto al eje vertical.
Asimismo, afirmaron que los resultados numéricos estaban dentro de la incerti-
dumbre de medida al realizar la comparación entre el área de mojado predicho
con los resultados numéricos y el área medido en los ensayos experimentales para
diferentes ángulos de contacto (Figura 1.25b). Igualmente, Qi et al. [184], Dong

(a) Efectos de la tensión superficial y el án-
gulo de contacto en el espesor y anchura
del film.

(b) Comparación de los valores del film
medidos y los obtenidos en la simulación.

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

et al. [109] y Wen et al. [111] estudiaron el área de mojado y la absorción 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 Ψ = 85◦ a Ψ = 5◦ en
el ángulo de contacto. Para concluir con los deshumidificadores, recientemente
Wen et al. [111] analizaron la influencia del ángulo de contacto en el ratio de
absorción de humedad por medio de un modelo 3D basado en el FVM. Los
resultados del modelo predecían el área de contacto de la placa plana con un
error máximo de 3.58%. Asimismo, mediante el uso de superficies hidrofílicas
y curvadas, se consiguieron mejoras en el ratio de absorción de humedad de
hasta un 70%. En la misma línea, Singh et al. [185] investigaron la influencia del
ángulo de contacto en el área de mojado de un FFHX de placa plana inclinada.

²En el trabajo de Lan et al. [183] el símbolo del ángulo de contacto empleado ha sido θ, mientras
que en esta tesis doctoral se ha utilizado Ψ. Por esta razón, en el texto que se refiere a la Figura
1.25, θ representa al ángulo de contacto.
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(a) θ = 84.6◦ (b) θ = 15.7◦

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

Concluyeron que el ángulo de contacto tiene una gran influencia en el área
de mojado, aunque a partir de una inclinación de la placa de φ = 60◦, el área
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 comparación de su modelo con Hoffmann et al. [186], que
tenía como novedad la utilización del refinamiento de malla avanzada (Advanced
Refinement Method). En este caso, los resultados del área 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
códigos diferentes: Open Foam y CFX. El ángulo de contacto considerado para el
agua fue de Ψ = 70o. Los resultados ilustraron que CFX subestimaba el área de
mojado, mientras que con Open Foam se conseguían mejores resultados, el cual
atribuían al método semiexplícito empleado. Para terminar con los falling film de
placa plana, Sebastia-Sáez et al. [152] observaron mejoras de hasta un 85% en la
transferencia de masa al pasar de un ángulo de contacto de Ψ = 60◦ a Ψ = 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 ángulo de contacto de un tubo
hidrofílico (Ψ < 90◦) en la hidrodinámica, el área de mojado, el espesor y la
velocidad de la solución LiBr−H2O en un tubo horizontal mediante un modelo
en 2D. El rango del número de Reynolds del estudio fue de 42 ≤ Re ≤ 264 y
observaron que el ángulo de contacto tiene una gran influencia en los resultados
(excepto en la velocidad) y propusieron una ecuación alternativa para el cálculo
del espesor.

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

Considerando el ángulo 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 ángulo
de contacto de Ψ = 10◦. Con un modelo FVM de 3D, pero en este caso usando
un ángulo de contacto de Ψ = 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 ángulo de contacto
(0◦ ≤ Ψ ≤ 60◦) en el modo de flujo gota y columna. Asimismo, consideraron las
condiciones iniciales de mojado por medio del ángulo de contacto de avance y
de retroceso. Los resultados mostraron que el aumento del ángulo de contacto
reducía el área de mojado y la velocidad de propagación del film y que las
condiciones iniciales de mojado también influyen en la hidrodinámica del FFHX.

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

No obstante, en los FFHX de tubos horizontales el ángulo de contacto ha
sido considerado en pocas ocasiones. Además, en los trabajos que han tenido en
cuenta las propiedades de mojabilidad, el ángulo de contacto utilizado ha sido
menor que el ángulo de contacto estático. A pesar de la amplia investigación en
el campo de la absorción, no existen trabajos que han considerado el efecto de la
mojabilidad en la transferencia de calor y masa de absorbedores. La investigación
en este área se ha limitado a estudiar la influencia del ángulo de contacto en la
hidrodinámica de FFHX y no hay un acuerdo general respecto a ella. Además,
existen trabajos que ponen en duda la idoneidad de utilizar ángulos de contacto
estático, proponiendo el uso de ángulos de avance y retroceso [193–195] o ángulos
dinámicos [196–200].

Por todas estas razones, el estudio de la influencia de la mojabilidad está
cobrando cada vez más importancia e los FFHXs.





2 | MOTIVACIÓN Y OBJETIVOS

2.1 Motivación

La recuperación del calor residual es esencial para mejorar la sostenibilidad
del planeta y, concretamente, la tecnología de los AHTs ofrece grandes opor-
tunidades para su reutilización. El absorbedor es el componente que limita el
comportamiento de los AHTs y los ensayos experimentales de absorbedores que
operan con la solución LiBr−H2O indican que la mojabilidad es un factor clave
en su rendimiento, por lo que su estudio es vital para el avance de esta tecnología.
Asimismo, a raíz del uso de surfactantes, existe una necesidad de comprender a
nivel local los mecanismos de transferencia de calor y masa. En conjunto, hoy
día 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 más propicio para maximizar la absorción. No obstante, este
modo de flujo presenta una serie de inconvenientes. Por una parte, debido al bajo
caudal, es muy frecuente la aparición de zonas secas. Por otra parte, los pocos
estudios existentes no han sido capaces de identificar la variación temporal y espa-
cial del espesor del film, cuya medición experimental es muy complicada. Además
del espesor, para la optimización del comportamiento de los absorbedores es
necesario el análisis conjunto de la influencia de las condiciones geométricas y de
operación en los resultados relacionados con la hidrodinámica, el área de mojado
y la transferencia de calor y masa. Lamentablemente, por todos estos motivos,
la construcción de un banco de ensayos que incluya todos estos parámetros se
presenta inviable. Precisamente, la mayoría de los estudios hidrodinámicos de la
bibliografía se han centrado en modos de flujo entre columna y lámina.

La realización de modelos numéricos es una alternativa interesante para el
estudio combinado de estos parámetros. Los modelos analíticos y numéricos
propuestos hasta el día de hoy han mostrado resultados aceptables por medio de la
consideración de la mojabilidad a través de la variable empírica denominada ratio
de mojado. Desgraciadamente, la consideración de las propiedades de mojabilidad
para la estimación de las fuerzas de adhesión en estos modelos empíricos 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 mayoría
han considerado propiedades de mojabilidad ideales y modos de flujo entre
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columna y/o lámina. Esta suposición tiene sus limitaciones, ya que los ensayos han
demostrado que el rendimiento de absorbedores mejora mediante la disminución
del ángulo de contacto.

Además, los modelos y los ensayos experimentales de absorbedores de placas
planas han evidenciado que el ángulo de contacto tiene una gran influencia en
la mojabilidad. En estos trabajos, el ángulo empleado ha sido el estático y, por
medio de su inclusión, los resultados de los modelos han tenido mayor semejanza
a los experimentos. Algunos modelos preliminares de la hidrodinámica 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 adhesión han empleado ángulos de contacto inferiores al estático. En diversas
aplicaciones, los resultados ilustran la idoneidad de usar ángulos de contacto de
avance y retroceso, así como dinámicos en lugar de los estáticos. Por lo tanto,
hasta el presente no hay un consenso establecido en este tema.

Por último, tampoco existe un acuerdo sobre el rol de los diferentes me-
canismos de transferencia de masa, así como sobre el método idóneo para la
cuantificación de la absorción 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 operación y las propiedades termofísicas de
transporte sobre el comportamiento de los absorbedores que operan con la mezcla
LiBr−H2O mediante metodologías numéricas basadas en el FVM.

Como objetivos específicos, se han definido los siguientes:

1. Definir un modelo transitorio en 3D de un absorbedor de película descen-
dente (FFHX) de LiBr−H2O que incluya las propiedades de mojabilidad.

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

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

4. Estudiar las diferencias entre las distintas formas de estimar la absorción
existentes en la bibliografía.

5. Cuantificar el efecto de las diferentes condiciones geométricas y de opera-
ción, así como las propiedades termofísicas en la transferencia de calor y
masa del absorbedor.



3 | METODOLOGÍA

3.1 Introducción

En este Capítulo 3, se definirá la metodología 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 discretización. Seguidamente, se detallan
los métodos de determinación de las variables, los gradientes y el acoplamiento
presión-velocidad. Finalmente, se definen los métodos de discretización espacial
y temporales. Los detalles particulares utilizados en los modelos concretos se
especificarán en sus capítulos correspondientes. La discretización de la geometría,
las condiciones de contorno y operación, las hipótesis escogidas y las propiedades
termofísicas serán igualmente mostrados en estos respectivos capítulos.

3.2 Ecuaciones gobernantes

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

∂ρ

∂t
+∇ · (ρv) =0, (3.1a)

∂

∂t
(ρv) +∇ · (ρvv) =−∇p+∇ · (µ∇v) + ρg + F, (3.1b)

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

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

1

ρn

[
∂

∂t
(αnρn) +∇ · (αnρnvn) = Sαn

]
, (3.2)
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donde Sαn es el término fuente de masa, mediante el cual se considera la absorción
de vapor en los Capítulos 5 y 6.

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

ρint =ρv + α (ρl − ρv) , (3.3a)
µint =µv + α(µl − µv). (3.3b)

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

Por su parte, la ecuación de energía, se define como:

∂

∂t
(ρcpT ) +∇ · (ρvcpT ) = ∇ · (k∇T ) +

n∑
i=1

(hiJi) + SQ, (3.4)

donde i corresponde a cada especie de la mezcla, hi es la entalpía de especies,
Ji el flujo de difusión de especies, y SQ es el término fuente de energía. En el
Capítulo 4, al ser un modelo adiabático y no considerar la absorción de vapor de
agua, la Ecuación de energía no ha sido utilizada. Sin embargo, en los Capitulos
5 y 6, el término fuente SQ se ha empleado para considerar el calor generado
como resultado de la absorción de vapor.

En relación a la difusión, la transferencia de masa en el interior del film debida
a la difusión de especies también ha sido tenida en cuenta en los Capítulos 5 y
6, el cual se ha resuelto mediante la ecuación de especies para el caso de flujos
multifásicos (Ecuación (3.5)):

∂

∂t
(αnρnwi,n) +∇ · (αnρnvnwi,n) = −∇ · αnJi,n + αnSl,n, (3.5)

donde Sl,n es la fuente de generación de la especie líquida y Ji,n el flujo de difu-
sión de especies. Tanto el término fuente, como el flujo de difusión de especies
no ha sido tenido en cuenta en el Capítulo 4, debido a que no se ha considerado
la absorción de vapor. Sin embargo, en el Capítulo 5 se ha tomado en cuenta
solamente la difusión de especies como resultado del gradiente de concentración,
mientras que en el Capítulo 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 consideración de la difusión se han detallado en sus
capítulos correspondientes.

3.3 Discretización de las ecuaciones

Para resolverlas, las ecuaciones diferenciales parciales se convierten en ecua-
ciones algebraicas. La precisión y la robustez de la solución numérica puede
variar mucho en función 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
integración de la ecuación de conservación para el escalar ϕ en un volumen de
control arbitrario viene dado por:∮

ρϕv · dA =

∮
Γϕ∇ϕ · dA +

∫
V

SϕdV , (3.6)

donde Γϕ es el coeficiente de transporte para el escalar ϕ, y Sϕ el ratio de genera-
ción de escalar ϕ por unidad de volumen.

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

Ncaras∑
f=1

ρfϕfvf ·Af =

Ncaras∑
f=1

Γϕ(∇ϕ)f ·Af + SϕV , (3.7)

donde Ncaras es el número de caras que envuelven la celda y ϕf el valor de de la
variable que atraviesa la cara f .

3.4 Determinación de las variables de la cara

Aunque las variables se calculen en las celdas, la Ecuación (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. Está basado en la
media ponderada entre el esquema Second Order Upwind y la interpolación central
de la variable. La razón de su elección ha sido que es el esquema más preciso para
mallas estructuradas alineados con el sentido del flujo [202].

3.5 Evaluación de los gradientes

En la ecuación (3.7), el gradiente∇ϕ se usa para discretizar el término difusivo
y el término convectivo. Existen diferentes esquemas para su evaluación. En este
caso, se ha evaluado usando el Green-Gauss Cell Based (ecuación 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 evalúa 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 determinaría por medio de la Ecuación 3.8b.

∇ϕc0 =
1

ν

∑
f

ϕ̄fAf , (3.8a)

ϕ̄f =
ϕc0 + ϕc1

2
. (3.8b)

3.6 Acoplamiento presión-velocidad

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



46 3.7 Discretización espacial

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

3.7 Discretización espacial

En el método FVM, se requieren los valores de las variables en las caras, ϕf ,
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 interpolación, tales como upwind de primer orden, upwind de
segundo orden, power law yQUICK. 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. Así, el valor de la celda se computa
mediante

ϕf = ϕ+∇ϕ · 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 Discretización temporal

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



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

4.1 Introducción

Tal y como se ha mencionado en la Sección 1.2, entre todos los componentes,
el absorbedor es el componente más crítico a causa de sus bajos coeficientes de
transferencia de calor y masa en comparación con los demás elementos. Debido
a ello, éste es el componente más grande y caro [157]. Entre los diferentes
absorbedores, los de tipo falling film de tubos horizontales son los más usados
porque tienen una gran eficiencia y necesitan poca cantidad de refrigerante [34].
No obstante, podrían sufrir problemas de mojabilidad, el cual es la principal
razón de su transferencia de calor y masa inefectiva [37]. Estos absorbedores han
sido estudiados ámpliamente en la literatura, los cuales se pueden dividir en dos
diferentes áreas: la transferencia de calor y masa, y la hidrodinámica del falling
film.

Numerosos investigadores han analizado experimentalmente la influencia del
flujomásico de la soluciónLiBr−H2O, entre otros parámetros, 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 Köroglu 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 solución de estos trabajos fue de 0.003 ≤ Γ ≤ 0.08 kg ·m-1 · s-1 (número
de Reynolds del film 2 ≤ Re ≤ 56). De acuerdo con Hu et al. [63] (Ecuación
(1.2)), en este rango, el modo de flujo podría 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 revisión
crítica 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 variación del fenómeno de mojabilidad. Por otro
lado, realizando diferentes hipótesis, varios modelos basados en diferentes esque-
mas [60, 140, 161, 162] han considerado el efecto de la mojabilidad mediante el
uso de correlaciones empíricas para el ratio de mojado (Ecuación (1.29)) entre
0.5 ≤ WR ≤ 0.8, mediante los cuales se repararon mejoras en la correlación
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 ángulo de contacto de Ψ = 30◦, los demás modelos basados
en el FVM asumieron que la superficie estaba completamente mojada (ángulo de
contacto Ψ = 0◦).

El espesor del film y la hidrodinámica 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 operación [80, 81, 84]. Desafortunadamente, la mayoría de los test han sido
realizados fuera del rango de interés de absorbedores de LiBr−H2O (Re > 150).
Así, el número de estudios que han medido directamente el espesor del film y
el comportamiento del flujo bajo condiciones de operación de absorbedores de
tubos horizontales (Tabla 1.2) ha sido muy baja. Otros investigadores también han
estudiado la hidrodinámica del film en tubos horizontales usando modelos FVM
[170, 173, 178, 179, 206]. No obstante, todos estos modelos fueron igualmente
desarrollados bajo la hipótesis de que la mojabilidad del tubo era ideal, esto es,
asumiendo un ángulo de contacto de Ψ = 0◦.

Otros trabajos han demostrado la influencia de las propiedades de mojabilidad
de la superficie en el área 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 ángulo de contacto tiene un impacto considerable. Por ejemplo, a mayor
ángulo de contacto, mayor es el espesor del film y menor el área de mojado.
Originalmente, El-Genk y Saber [208] presentaron las predicciones para el ratio
de mojado mínimo (minimum wetting rate, MWR) y el correspondiente espesor
mínimo del film (minimum liquid film thickness, MLFT) en función del ángulo 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 ángulo 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 omitió el comportamiento del
flujo en la dirección axial, el cual tiene una importancia vital en la mojabilidad del
tubo. En la misma línea, Ding et al. [192] observaron que el ángulo de contacto
influye en el patrón 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 análisis de modos de flujo y el espesor del film del
agua, pero operando en altos números de Reynolds (Re ≥ 150). Desafortunada-
mente, como se ha mostrado en la Sección 1.3.1, las condiciones de operación
típicas de absorbedores de tubos horizontales que trabajan con LiBr−H2O 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 realización de trabajos experimentales para medir el área de mojado y el espesor
del film bajo estas condiciones de operación, 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. Además, el análisis del comportamiento transitorio de flujos falling
film en tubos horizontales bajo diferentes condiciones de mojabilidad tomando
en cuenta la dirección axial tampoco ha sido demasiado explorado.

En este capítulo se examinará el comportamiento del flujo falling film de
la solución LiBr−H2O en un absorbedor de tubos horizontales por medio de
un modelo transitorio 3D bifásico; basado en el FVM. La aplicabilidad de los
modelos 2D, incluyendo las propiedades de mojabilidad, ha sido igualmente
estudiado. Asimismo, en este capítulo se investiga la influencia del ángulo de
contacto en el flujo falling film, en el área de mojado y en el espesor del film, para
diferentes números de Reynolds en condiciones adiabáticas. El rango de número
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; típicos en los absorbedores de LiBr−H2O.

4.2 Modelo numérico

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

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

1. El flujo es laminar y el fluido newtoniano.

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

3. Las fases líquida y vapor son incompresibles, y las propiedades termofísicas
se mantienen constantes.

4. Las condiciones de trabajo son adiabáticas, 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 solución entra
al dominio desde el distribuidor en la dirección vertical. Este agujero rectangular
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ha sido asignado como condición de entrada de flujo de LiBr−H2O. Concreta-
mente, en este modelo se ha escogido el diseño del distribuidor de Álvarez et al.
[209].

Por su parte, en las zonas inferiores y laterales del dominio, las caras han
sido definidas como salidas de presión de la fase de vapor y la cara superior
como entrada de presión, todos a una presión absoluta de pman = 1080 Pa. El
distribuidor tiene un diámetro de φdistribuidor = 12.7 mm, y los diámetros de los
otros dos tubos son de φtubos = 19.05 mm

(
3/4 pulgada

)
, cuyas paredes han sido

fijadas mediante la condición de contorno de no deslizamiento, y con el ángulo
de contacto correspondiente. El espaciado entre los ejes de los tubos ha sido de
s = 12.25 mm.

 

 

 

Entrada de la solución Entrada de presión 

Salida de presión 

Sa
lid

a 
de

 p
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sió
n 

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 simetría en las direcciones
x y z, 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 formación, separación y los efectos del impacto de gotas o columnas. Además,
para capturar apropiadamente los esfuerzos viscosos y el efecto de la tensión
superficial, también se ha refinado el mallado computacional en zonas próximas
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 líquido y el vapor, se
ha usado el método VOF propuesto por Hirt y Nichols [168] (Ecuación (3.2) de
la Sección 3.2). Como se ha mencionado en el Capítulo 3, este método emplea la
fracción volumétrica, α, para identificar la fase. Se ha utilizado el modelo geo-



Análisis de la influencia de la mojabilidad en falling film heat exchangers de tubos
horizontales 51

reconstruct basado en la interpolación lineal para capturar con precisión la interface
entre las dos fases. En este caso, se ha tenido en cuenta solamente un componente
en la fase líquida. Además, se ha considerado que no existe trasferencia de calor
ni masa. Por lo tanto, no se han considerado las ecuaciones de Energía y Especies
(Ecuaciones (3.4) y (3.5), respectivamente).

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

Fσ = σ
ρχ∇α

0.5 (ρl + ρv)
, (4.1)

donde σ es el coeficiente de tensión superficial y χ la curvatura local de la super-
ficie, el cual se define como la divergencia normal unitaria n̂ tal que,

χ = ∇n̂, (4.2a)

n̂ =
n

|n|
. (4.2b)

La dirección normal n a la superficie ha sido definida como el gradiente de la
fracción volumétrica:

n = ∇α. (4.3)

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

n̂ = n̂W cosψ+ t̂W sinψ, (4.4)

donde n̂W y t̂W son los vectores unitarios normales y tangenciales a la pared,
respectivamente. Al inicio de la simulación, se ha asumido que todo el dominio
computacional está 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 solución LiBr−H2O
(wLiBr = 0.6) como fase líquida a una presión absoluta de p = 1080 Pa y tem-
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 ángulo de
contacto estático de la solución LiBr−H2O para diferentes fracciones másicas.
Las mediciones se realizaron en el rango 0 ≤ wLiBr ≤ 0.55 en 4 diferentes
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Tabla 4.1: Propiedades termofísicas de la solución LiBr−H2O y el vapor de
agua.

Propiedad Vapor de agua Bromuro de Litio - Agua

ρ/
(
kg m−3

)
0.00774 1750

µ/
(
kg m−1 s−1

)
9.375 · 10−6 5.775 · 10−3

σ/
(
N m−1

)
- 0.088

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

   



 ~ 70.0º  ~ 90.9º  ~ 63.8º  ~ 89.7º

 ~ 62.1º  ~ 85.6º  ~ 106.2º  ~ 115.8º

Cobre Aluminio

Acero inoxidable PTFE

Agua wLiBr = 0.55

wLiBr = 0.55AguawLiBr = 0.55Agua

wLiBr = 0.55 Agua

Figura 4.2: Ángulos de contacto del agua y de la solución LiBr−H2O
(wLiBr = 0.55) en diferentes superficies: cobre, aluminio, acero inoxidable y PTFE
[174].

Los resultados evidencian que, mientras tres materiales muestran un com-
portamiento hidrofílico (Ψ < 90◦), el PTFE tiene una conducta hidrofóbica
(Ψ > 90◦). Por lo tanto, se demuestra que, en función del material, la variación
del ángulo de contacto para la solución LiBr−H2O no es despreciable. Asimismo,
se observa que el ángulo de contacto de Ψ = 30◦ empleado por Qi et al. [173]
no corresponde al ángulo de contacto estático de la solución LiBr−H2O.

Por esta razón, en el presente capítulo se ha evaluado la influencia del ángulo
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 ángulo de contacto de 0o ≤ Ψ ≤ 120o.

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 mínimo
de 1.6 · 10−1 mm, otra de 1 043 925 celdas y 6 · 10−2 mm de espesor y la última
de 1 555 688 elementos y 3 · 10−2 mm de espesor mínimo. Los elementos más



Análisis de la influencia de la mojabilidad en falling film heat exchangers de tubos
horizontales 53

pequeños se han localizado en las celdas adyacentes a las superficies de las paredes.
Con el fin de comprobar el caso crítico, se ha analizado el caso de Re = 7 en
todas las mallas porque, de acuerdo con la Ecuación 1.6 que describe el espesor de
la película según Nusselt [78], este caso tendrá el espesor más 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 función del tiempo para las tres mallas. Tal y como se observa en la Figura
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Figura 4.3: Ratio de mojado (WR) del distribuidor en función del tiempo para
diferentes mallas, Re = 7 y Ψ = 0o.

4.3, la evolución 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
tamaño medio ya son independientes de la malla.. Así, se ha escogido la malla de
1 043 925 celdas para los modelos 3D. Asimismo, las mallas 2D se han construido
basándose en los criterios adoptados para definir esta malla.

4.3 Resultados y discusión

Primero, se ha realizado la comparación entre los modelos 2D y 3D, así
como la comprobación de la validez de la metodología numérica (Sección 4.3.2).
A continuación, se ha estudiado la influencia que tienen las propiedades de
mojabilidad (ángulo de contacto Ψ) y el número de Reynolds en parámetros clave
de absorbedores de LiBr−H2O, tales como la hidrodinámica del film (Sección
4.3.3), el área de mojado (Sección 4.3.4) y el espesor del film (Sección 4.3.5).

4.3.1 Comparación entre los modelos de 2D y 3D

Con el objetivo de reducir los esfuerzos computacionales requeridos, los
modelos FVM 2D han sido ámpliamente utilizados en la bibliografía [170, 178,
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189, 210, 211]. La hipótesis 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 ángulos de contacto mayores, donde
se pueden originar zonas secas, debe ser verificada. Por esta razón, se ha llevado
a cabo la comparación del ratio de mojado entre los modelos 2D y 3D. La
Figura 4.4 ilustra el ratio de mojado del tubo central en función del tiempo
para ambos modelos cuando Re = 53 y para dos diferentes ángulos de contacto:
Ψ = 0o y Ψ = 60o. Para el caso de Ψ = 0o, los resultados de ambos modelos son
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Figura 4.4: Comparación del ratio de mojado (WR) en el tubo central en función
del tiempo para los modelos bidimensional (2D) y tridimensional (3D) cuando
Re = 53 y para Ψ = 0o y Ψ = 60o.

similares. Sin embargo, para Ψ = 60o existen diferencias considerables entre los
dos modelos. En el modelo 2D, cuando Ψ = 60o, la solución 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 solución nunca llega a mojar completamente el
tubo. Además, los resultados revelan que el modelo 3D llega a un ratio de mojado
cuasiestacionario.

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

4.3.2 Validación del modelo numérico

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

La solución de Nusselt [78], representada por la Ecuación (1.6), ha sido co-
múnmente usada en la literatura para comparar los resultados de la hidrodinámica
alrededor de tubos horizontales [132]. Por su parte, la solución de Ji et al. [189]
es similar, pero la posición del espesor mínimo del film se localiza en θ = 120o, y
viene dada por

δJi =

[
3µlΓ

ρl (ρl − ρv) g sin 3θ
4

]1/3

. (4.5)

Como el modelo numérico del presente capítulo es en 3D, se ha usado el
espesor promedio de la dirección axial del distribuidor para diferentes ángulos
circunferenciales, θ, con el fin de comparar con las dos soluciones. El contraste
se ha llevado a cabo para Re = 7 y 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 posición y el instante de la gota (ver Sección 4.3.5), el análisis
ha sido realizado en el distribuidor. Además, ambas soluciones asumieron una
mojabilidad completa, considerando un ángulo de contacto de Ψ = 0o. La Figura
4.5 ilustra la variación del espesor del film en la dirección longitudinal (θ) del
distribuidor obtenido con el modelo numérico, y el espesor del film predicho con
las soluciones de Nusselt [78] y Ji et al. [189].
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la gota 

Zona cara horizontal 

distribuidor 

 

Figura 4.5: Distribución del espesor del film en función del ángulo circunferencial
θ para diferentes números de Reynolds cuando Ψ = 0o: comparación entre los
resultados numéricos y las soluciones de Nusselt [78] y Ji et al. [189].
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Para la comparación mostrada en la Figura 4.5, se han identificado tres dife-
rentes regiones, los cuales dependen del comportamiento del film de la solución:
la región de la superficie horizontal del distribuidor (40o < θ), la región falling
film (40o ≤ θ ≤ 130o) y la región de la formación de la gota (θ > 130o). En esta
primera región, el espesor del film está fuertemente influenciado por la geometría
del distribuidor, debido a que la cara horizontal del distribuidor termina cuando
el ángulo es θ = 38o. 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 región. En la región 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
región, los resultados del modelo han sido similares a los obtenidos con ambas
correlaciones. Sin embargo, estos resultados tienen mayor semejanza a la solución
de Nusselt [78], debido a que el espesor mínimo está localizado en θ = 90o. La
diferencia máxima con la solución de Nusselt [78] es menor que un 8%. En la
región de formación de gota, el espesor del film está influenciado por la cons-
titución de la gota y, por consiguiente, el espesor varía transitoriamente en el
tiempo dependiendo de la etapa en la que se encuentra dentro de la formación.
Por el contrario, las soluciones de Nusselt [78] y Ji et al. [189] están basadas en
el modo de flujo lámina (Re > 106), donde se considera que el espesor no varía
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 región.

4.3.3 Hidrodinámica del film

Una vez validado el modelo numérico, se han definido varios casos del absor-
bedor con la mezcla LiBr−H2O para diferentes propiedades de mojabilidad del
tubo (0o ≤ Ψ ≤ 120o) y números de Reynolds (7 ≤ Re ≤ 53).

La Figura 4.6 muestra el comportamiento transitorio de la hidrodinámica
del film líquido cuando Re = 7 para 4 ángulos de contacto diferentes: Figura 4.6
(A) Ψ = 0o, (B) Ψ = 30o, (C) Ψ = 60o y (D) Ψ = 90o. La región de color verde
representa la interface entre la solución LiBr−H2O y el vapor de agua, el cual se
obtiene cuando la fracción volumétrica de la solución es de α = 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 solución 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 formación 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 formación de gota en el tubo
del medio y, finalmente, la columna (g) ilustra el impacto contra el tubo inferior.

Cuando Ψ = 0o (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. Además, 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: Hidrodinámica transitoria del film de la solución LiBr−H2O cuando
Re = 7 para diferentes valores del ángulo de contacto.



58 4.3 Resultados y discusión

inferior del distribuidor, se inicia la formación de la gota. El volumen de la gota
crece hasta que llega al tubo central. A continuación, el film se parte, y se propaga
a lo 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
formación de la gota en la parte inferior del tubo central hasta llegar al tubo
inferior.

Para Ψ = 30o (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, además 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 ángulos de contacto menores, en el caso de Ψ = 60o (Figura
4.6(C)), el área de mojado del film en el distribuidor decrece, mientras que el
periodo de formación de la gota es más corto. Además, la separación 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 Ψ = 90o, el flujo no actúa como un falling film. En cambio, el
flujo es de tipo gota. Asimismo, la separación 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 separación de la gota es
igualmente prematura.

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

(a) Ψ = 0o (b) Ψ = 30o (c) Ψ = 60o (d) Ψ = 90o

Figura 4.7: Hidrodinámica del film de la solución LiBr−H2O cuando Re = 24
para diferentes valores del ángulo 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 Ψ = 30o (Figuras
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(a) Ψ = 0o (b) Ψ = 30o (c) Ψ = 60o (d) Ψ = 90o

Figura 4.8: Hidrodinámica del film de la solución LiBr−H2O cuando Re = 53
para diferentes valores del ángulo 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 ángulo de contacto son
comparables a Re = 7. Sin embargo, cuando Ψ = 0o (Figura 4.7a) y Ψ = 30o

(Figura 4.7b), la frecuencia de goteo entre tubos es suficiente para mantener
estacionariamente mojados todos los tubos (exceptuando el distribuidor). Por
último, cabe mencionar que cuando Ψ = 60o (Figura 4.7c), el flujo es una mezcla
de pequeños films y gotas.

En cuanto Re = 53 (Figuras 4.8), el modo de flujo es de tipo columna excepto
cuando Ψ = 30o (Figura 4.8a). Además, el film es continuo en el tubo del medio,
aunque la solución solamente cubre el tubo completamente cuando Ψ = 0o y
Ψ = 30o (Figuras 4.8a y 4.8b, respectivamente). Por su parte, cuando Ψ = 60o

(Figura 4.8c), la parte superior del tubo es cubierta completamente por el film. Sin
embargo, una vez se alcanza θ ≈ 100o, se forma un pequeño riachuelo (rivulet)
en el plano central. Por el contrario, cuando Ψ = 90o (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 Sección 4.3.3 revelan que, en los casos de
mojabilidad incompleta, los perfiles difieren en la dirección axial. Por consiguiente,
es necesaria la utilización de modelos numéricos 3D para analizar propiamente
el comportamiento del flujo en estos casos. Asimismo, el análisis hidrodinámico
ha demostrado que, tanto el ángulo de contacto, como el número de Reynolds
impactan en la hidrodinámica del film y el modo de flujo. Como resultado, tal y
como ilustran las Figuras 4.6-4.8, las propiedades de mojabilidad varían el área
que moja el fluido. Así, en la Sección 4.3.4 se estudiará la variación del ratio de
mojado (WR) con las propiedades de mojabilidad, en este caso desde un punto
de vista cuantitativo.
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4.3.4 Ratio de mojado de la solución LiBr−H2O

Tal y como se ha demostrado, se generan áreas secas cuando los absorbedores
operan a números de Reynolds bajos y/o cuando el ángulo 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 área de
contacto entre la solución y el tubo, la Figura 4.9 presenta el ratio de mojado en
función del tiempo para diferentes ángulos de contacto (0o ≤ Ψ ≤ 90o) y números
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 condición,
hasta que presenta un comportamiento periódico. Inicialmente, la solución no
moja el tubo central debido a que todavía se encuentra en el distribuidor.
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Figura 4.9: Ratio de mojado para el tubo central en función del tiempo para
diferentes valores de Re y Ψ.

Cuando Re = 7 (Figura 4.9(a)) el modo de flujo es de tipo gota y el ratio de
mojado muestra un comportamiento periódico para todos los ángulos de contacto.
En estos casos, el ratio de mojado disminuye con el ángulo de contacto. Como se
ilustra igualmente en la Figura 4.6, cuando Ψ = 0o, 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
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de mojado comienza a disminuir cuando empieza la formación de gota en la
parte inferior del tubo. Cuando Ψ = 30o, ocurre lo mismo, pero en este caso, la
solución no cubre completamente la totalidad del tubo. Por el contrario, cuando
Ψ = 60o y Ψ = 90o, el ratio de mojado es menor que en los casos de menor
ángulo.

Para el caso de Re = 24, Figura 4.9(c), cuando Ψ = 0o y Ψ = 30o, la solución
moja completamente toda la superficie estacionariamente. No obstante, el ratio de
mojado es menor para el resto de los ángulos de contacto, y fluctúa caóticamente
debido a la rotura de la gota en el impacto contra el tubo.

Por su parte, cuando Re = 53 y Ψ = 0o o Ψ = 30o (Figura 4.9(e)), de la
misma forma que cuando Re = 24 (Figura 4.9(c)), el tubo está completamente
mojado. En los demás casos, la solución 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 ángulo de contacto,
(Figuras 4.9(b) 4.9(d) y 4.9(f )), los resultados muestran que el ratio de mojado
aumenta con el número de Reynolds. Sin embargo, cuando Ψ = 0o y Ψ = 30o

(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 números de Reynolds
son mayores que el número de Reynolds mínimo 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 casos,
debido al comportamiento caótico, la elección apropiada del intervalo de tiempo
es compleja. La Figura 4.10 presenta el ratio de mojado promedio en función del
ángulo de contacto para diferentes números de Reynolds. En esta figura, también
han sido incluidos los ángulos de contacto Ψ = 45o y Ψ = 120o, con el fin de
proporcionar más información.
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Figura 4.10: Ratio de mojado promedio del tubo central para diferentes valores
de Re y Ψ.
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Los resultados de la Figura 4.10 evidencian que, para cada ángulo de contacto,
existe un mínimo número de Reynolds para mantener la superficie completa-
mente mojada. El-Genk y Saber [208] también observaron que, en placas planas
verticales, existe un mínimo ratio de mojado (Minimum wetting rate, MWR), el
cual depende del ángulo de contacto. Cuanto mayor es el ángulo de contacto,
mayor es MWR. En el presente estudio, cuando el ángulo de contacto está entre
Ψ = 0o y Ψ = 30o, el número de Reynolds mínimo para mojar completamente el
tubo estaría en el rango 7 < Re < 24 (Figura 4.10). Asimismo, cuando Ψ = 45o

el valor de MWR estaría cerca de Re ≈ 53 y para Ψ ≥ 60o, Re > 53. En los casos
donde el flujo de masa fuera mayor que el MWR, el espesor del film también sería
más grueso. Por consiguiente como el área mojada sería la misma, esto habría
sido perjudicial para el rendimiento del absorbedor. Además, se puede observar
que el número de Reynolds no impacta en el ratio de mojado cuando Ψ = 120o,
como consecuencia de su carácter hidrofóbico.

En la misma línea, se puede definir el ángulo de contacto máximo en el cual
el tubo se moja completamente (maximum wetting contact angle, MWCA). El valor
de MWCA para Re = 53 sería de MWCA ≈ 45o, mientras para Re = 24, estaría
en el rango 30o < MWCA < 45o (Figura 4.10). En cambio, algunos números de
Reynolds no tienen el correspondiente MWCA, como en el caso de Re = 7. Esto
significa que bajo estas condiciones de operación, la obtención de la mojabilidad
completa es inalcanzable.

Asimismo, los resultados revelan que, cuando el valor del ángulo de contacto
es mayor que el MWCA correspondiente a las condiciones de operación, el ratio
de mojado decrece con el incremento del ángulo de contacto. Sin embargo,
cuando el valor es menor, el ángulo 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
ángulo de contacto afecta el comportamiento del flujo del distribuidor, por lo
que se debería de considerar en los modelos numéricos de absorbedores con este
tipo de distribuidores.

Por otra parte, los resultados obtenidos se han contrastado con la ecuación
propuesta por El-Genk y Saber [208], el cual se basa en el criterio de la ener-
gía mínima total (minimum total energy, MTE). Según los autores, la ecuación
propuesta presenta un excelente acuerdo con los resultados empíricos, el cual
relaciona el MWR con el ángulo de contacto como:

Γ∗
mı́n

= 0.67∆2.83
mı́n + 0.26∆9.51

mı́n , (4.6a)

∆mı́n = (1− cos Ψ)0.22, (4.6b)

donde Γ∗
mı́n

es el flujo de masa mínimo adimensional por unidad de longitud y
∆mı́n el espesor adimensional correspondiente a este flujo mínimo. Estas variables
se relacionan con las propiedades del flujo tal que,

Γ∗
mı́n

=
Γ(

ρlµlσ3

g

)1/5
, (4.7a)

∆mı́n = δ

(
ρ3
l g

2

15µ2
l σ

)1/5

, (4.7b)

donde Γ es el flujo de masa por unidad de longitud.
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Así, por medio de la Ecuación (4.7a) y la Ecuación (4.7b) se ha examinado
el ángulo de contacto mínimo 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 función del número de Reynolds adimensional
estimada con las Ecuaciones (4.7a) y (4.7b), así como las isolíneas del número de
Reynolds adimensional calculadas para Re = 7, Re = 24 y Re = 53. En este caso,
el flujo adimensional mínimo necesario coincide con los valores donde se cruzan
la curva de El Genk y Saber [208] y las isolíneas.
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Figura 4.11: Resultados del flujo mínimo de mojado en función del ángulo de
contacto y las isolíneas de flujo mínimo adimensional calculados con los números
de Reynolds de Re = 7, Re = 24 y Re = 53.

Según El Genk y Saber [208], si el ángulo de contacto es menor que el
valor de MWCA donde coinciden las isolíneas y la curva propuesta, la solución
mojaría todo el tubo. Así, se ha calculado el MWCA con los números de Reynolds
estudiados en este capítulo utilizando la Ecuación (4.7a), los cuales se presentan
en la Tabla 2.

Tabla 4.2: Valores de MWCA 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 (º)
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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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 solución en el modelo CFD no llega a mojar por completo ni
tan siquiera cuando Ψ = 0o. Además, 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 lámina, la propuesta de El-Genk y Saber [208] podría ser válida en
falling 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 másico introducido en el modelo ha sido el calculado por medio
de la Ecuación (4.7a) de El-Genk y Saber [208], correspondientes a los ángulos
analizados, los cuales se presentan en la Tabla 4.3:

Tabla 4.3: Número de Reynolds mínimo correspondiente a diferentes ángulos de
contacto

Ψ Re min

60 80.4
75 112.6
90 150

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

(a) Ψ = 60o (b) Ψ = 75o

Figura 4.12: Hidrodinámica del film para las condiciones de operación mostradas
en la Tabla 4.3.

Los resultados de las Figuras 4.12a y 4.12b revelan que, cuando Ψ = 60o

y Ψ = 75o, la solución moja totalmente la superficie del tubo. En el caso de
Ψ = 90o, el ratio de mojado es del 70%, como resultado de la aparición de zonas
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secas en la parte inferior del tubo Además, 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 números de
Reynolds que mojen completamente el tubo cuando el flujo es de modo columna
para condiciones hidrofílicas. Sin embargo, para la confirmación que el número
de Reynolds propuesto es el mínimo para conseguir mojar completamente el
tubo, se observa necesaria la extensión de este estudio.

Tal y como se ha mencionado en la Sección 4.1, la aparición de zonas secas
conlleva el incremento del espesor en zonas locales, así como asimetrías en la
dirección axial. En la Sección 4.3.5 se analiza el impacto que tienen las propiedades
de mojabilidad en el espesor.

4.3.5 Espesor del film de la solución

Cuando no se alcanza la mojabilidad completa, el área de mojado de la
solución y el espesor son inversamente proporcionales. Cuanto mayor es el área
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 difusión de la solución. Debido al régimen transitorio del flujo
y su tridimensionalidad, los valores del espesor varían tanto en el tiempo, como en
la dirección axial y circunferencial. Así, es necesario realizar modelos transitorios
3D para captar correctamente la variación de este film y, por consiguiente, las
conmutaciones en la transferencia de calor y masa.

La Figura 4.13 muestra la evolución del espesor en el tiempo cuando Re = 53
para cuatro diferentes ángulos de contacto: Ψ = 0o, Ψ = 30o, Ψ = 60o y Ψ = 90o.
Los valores de espesor coinciden con el plano central y ángulo circunferencial
de θ = 90◦. Asimismo, se ilustra la línea del espesor constante calculado con la
Ecuación de Nusselt (Ecuación (4.6)) para ese mismo punto, δNusselt (Re = 53).

Figura 4.13: Evolución temporal del espesor en el plano medio cuando Re = 53
para diferentes ángulos de contacto, así como el valor estimado del espesor
mediante la Ecuación de Nusselt (Ecuación (4.6)).
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Los resultados de la Figura 4.13 ilustran que, cuando el flujo es de modo
gota (Ψ = 0o), el comportamiento del espesor es periódico. En consecuencia, el
valor del espesor del film depende de la posición en la que se encuentra el frente
de la gota. Cuando ésta coincide con la posición analizada, el espesor aumenta
y disminuye de manera brusca en un instante; y se mantiene en un valor muy
pequeño hasta que llega la siguiente gota. Asimismo, en la mayor parte del tiempo,
el valor del espesor es menor que el espesor teórico calculado con la Ecuación de
Nusselt (Ecuación (4.6)).

Por el contrario, cuando el modo de flujo es de tipo columna (Ψ = 30o,
Ψ = 45o, Ψ = 60o y Ψ = 90o), el espesor tiende a un valor estacionario estable,
además de tener oscilaciones muy pequeñas en el tiempo. Cuanto mayor es el
ángulo de contacto, el tiempo necesario para llegar a un valor estable es mayor.
Asimismo, cuando la solución moja en totalidad la superficie del tubo (Ψ = 30o

y Ψ = 45o), el valor del espesor es muy similar al estimado mediante la Ecuación
de Nusselt (Ecuación (4.6)) una vez estabilizado su valor. Concretamente, este
espesor dependerá de la interacción existente con las columnas adyacentes. En
el caso de Ψ = 30o, 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 (Ψ = 60o y Ψ = 90o), los
espesores de la posición analizada sonmayores que en los previstos con la Ecuación
de Nusselt (Ecuación (4.6)), los cuales aumentan con el ángulo de contacto. Esta
afirmación 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 dirección circun-
ferencial (θ) y axial (z). La Figura 4.14 presenta el perfil del espesor del film a
lo largo de la dirección axial cuando Re = 53, para cuatro diferentes ángulos
de contacto entre 30o ≤ Ψ ≤ 90o, así como el valor de espesor calculado con la
Ecuación de Nusselt (Ecuación (4.6)) (δNu (Re = 53)). Todos los casos coinciden
con el modo de flujo de tipo columna, además 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 dirección 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 (Ψ = 30o y
Ψ = 45o) el espesor es muy similar a la estimada con la ecuación de Nusselt,
además de ser más homogénea en la dirección axial.

En resumen, en la Sección 4.3.5 se ha verificado que el espesor varía tran-
sitoriamente con el tiemplo además de en la dirección axial, sobre todo en los
modos de flujo gota que no logran la mojabilidad completa (muy típicos en
absorbedores de tubos horizontales de LiBr−H2O). Por lo tanto, el empleo de
modelos 2D estacionarios y la no consideración del ángulo de contacto pueden
conllevar a errores en la estimación de la transferencia de calor y masa, debido a
las diferencias existentes entre las hipótesis realizadas y las condiciones de trabajo.
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Figura 4.14: Espesor del film del plano medio en la dirección axial para diferentes
ángulos de contacto y el espesor del film estimado por la Ecuación de Nusselt
(Ecuación (4.6)).

4.4 Conclusiones

El estudio del Capítulo 4 mejora la comprensión 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 bifásico 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 metodología numérica aplicada. Usando este modelo 3D validado, se
han analizado el comportamiento transitorio del flujo y las evoluciones del área de
mojado y el espesor del film para diferentes ángulos de contacto (0o ≤ Ψ ≤ 120o).

Los resultados revelan que la hidrodinámica del film y el modo de flujo varían
con el ángulo de contacto. En función de las condiciones de operación, para un
mismo número de Reynolds, el modo de flujo puede variar desde gota a columna
en ciertas condiciones de operación, modificando solamente las propiedades de
mojabilidad. Por otro lado, los resultados del área de mojado muestran que existe
un número de Reynolds para lograr la mojabilidad completa, el cual aumenta con
el ángulo de contacto. De la misma forma, para un número de Reynolds dado, se
ha definido el ángulo de contacto máximo para una mojabilidad completa. Para
valores mayores de éste angulo, el ratio de mojado desciende con el incremento
del ángulo de contacto o la reducción del número de Reynolds. Sin embargo,
en valores menores a MWCA, el ratio de mojado permanece constante con
la reducción del ángulo de contacto. De hecho, bajo ciertas condiciones de
operación el objetivo de mojabilidad completa es inalcanzable. En estos casos,
se ha demostrado que el espesor del film varía transitoriamente en el tiempo, así
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como en la dirección axial.

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

En resumen, este estudio ilustra que el ángulo de contacto tiene una gran
influencia en el comportamiento del flujo, y debería ser considerado en los análisis
de absorbedores de tubos horizontales que operan con LiBr−H2O trabajando en
los modos de flujo gota y columna. Además, se requieren modelos transitorios 3D
para captar correctamente las variaciones en el ratio de mojado, la hidrodinámica
y en el espesor tanto en la dirección tangencial, como en la dirección axial. Por
lo tanto, la metodología propuesta es una herramienta válida para el diseño de
intercambiadores de calor falling film eficientes.



5 | METODOLOGÍA PARA EL ANÁLISIS DE
LA TRANSFERENCIA DE CALOR Y MA-
SA EN ABSORBEDORES FALLING FILM
HEAT EXCHANGERS

5.1 Introducción

Como se ha discutido en el Capítulo 4, la mojabilidad tiene un gran efecto en el
área de intercambio y, por lo tanto, en el espesor de la solución. 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 líquido-vapor por medio de modelos numéricos utilizan dos
diferentes métodos para el cálculo 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 Sección 1.4.1 y Sección 1.4.2, respectivamente, y han sido utilizadas en los
diferentes trabajos de la literatura bajo dos hipótesis básicas.

Por un lado, muchos trabajos de la literatura asumen que la difusión másica
en la interface ocurre en las dos direcciones: líquido-vapor y vapor-líquido [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 signos opuestos
[156]. En este estudio, a esta hipótesis se le denominará difusión bidireccional o
difusión 2D.

Por otro lado, en muchos casos prácticos, la presión de vapor del absorbente
es despreciable, lo cual significa que se considera que el absorbente no es volátil
[40, 54, 60, 110, 120, 122, 124, 126, 127, 129, 134–136, 138–140, 153, 154].
Como resultado, la transferencia de masa líquido-vapor de la especie absorbente
en la interface no existe, por lo que asumen que la difusión ocurre solamente
en una dirección. A este fenómeno se le denomina relación Eckert-Schneider
[102, 110, 129] o difusión unidireccional [155]. En el presente trabajo, se le
denominará difusión unidireccional o difusión 1D.

Asimismo, la consideración de la absorción también se ha realizado mediante
diferentes métodos.

Por una parte, algunos trabajos de la literatura han utilizado la fracción másica
[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
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condición de contorno. La mayoría de los estudios numéricos han escogido este
método, de los cuales mayoritariamente han sido estudios 2D que solamente han
modelado el dominio líquido. Entre ellos, lo más común ha sido adimensionalizar
las variables físicas y las ecuaciones de transporte. En cuanto a geometrías, se han
propuesto modelos de tubos cilíndricos horizontales [39, 40, 102, 127, 133, 135–
138, 159, 163], así 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 modelización de la interface, algunos estudios han modelado
por medio de una celda, considerando solamente el dominio líquido, esto es, han
realizado modelos monofásicos (Figura 5.1a), tal y como se detalla por ejemplo
en los siguientes trabajos [116, 129, 136, 163]. En estos casos, la interface está
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 líquido, como el vapor (modelos multifásicos, Figura 5.1b) aplicando
el método VOF [168] descrito en la Sección 3.2.

(a) Modelización de la fase líquida. [102] (b) Modelización multifásica. [111]

Figura 5.1: Diferentes métodos de modelización [183].

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

En resumen, existen diferentes metodologías para la modelización de la
transferencia de calor y masa líquido-vapor en la literatura. Por esta razón, en
el Capítulo 5 se van a examinar en profundidad las diferentes metodologías
con el fin de seleccionar la más apropiada para el estudio de la transferencia de
calor y masa en absorbedores de LiBr−H2O. Para analizar los fenómenos de
transferencia de calor y masa a nivel local y poder realizar la comparación 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 continuación, se detalla la organización del presente capitulo:

En la Sección 5.2 se define la metodología utilizada en el modelo numérico. En
primer lugar, se detalla el dominio computacional, las condiciones de contorno
y discretización definida en el modelo numérico. Después, se especifican las
condiciones de trabajo, el procedimiento usado para el cálculo de las propiedades
termofísicas y las ecuaciones gobernantes del modelo. En este caso, se han definido
diferentes metodologías para la estimación del flujo de absorción de la interface, los
cuales se puntualizarán en la Sección 5.2.6. Como en estos métodos es necesario el
cálculo de las condiciones de equilibrio, se continúa explicando este procedimiento
de cálculo. Por último, en la Sección 5.2.8 se definen las diferentes formas de
modelizar la interface, así como los métodos de discretización empleados en los
modelos.

Una vez definidas las diferentes metodologías, en la Sección 5.3 se mostrará
el análisis de la independencia de malla y la comparación de los modelos de este
estudio con los existentes en la bibliografía. A continuación, se comparan las
diferentes metodologías definidas en la Sección 5.2 para modelizar absorbedores
de LiBr−H2O. Una vez seleccionados los métodos más favorables para su estudio,
se analizará la influencia de diferentes parámetros como el número de Reynolds,
la transferencia de calor del agua de refrigeración y la fracción másica de entrada
en el absorbedor. Por último, se compararán los resultados de los modelos con
los ensayos experimentales de la bibliografía.

Para finalizar el Capítulo 5 se presentarán las conclusiones obtenidas.

5.2 Modelo numérico

5.2.1 Introducción

En la Sección 5.2.1 se detallan el dominio computacional, las condiciones
de contorno y la discretización definida en los modelos. A continuación, se
definen las condiciones de trabajo y el procedimiento usado para el cálculo
de las propiedades termofísicas de los modelos, junto con la presentación de
las ecuaciones gobernantes utilizadas. Como se ha comentado en la Sección
5.1, en el Capítulo 5 se analizan las diferentes metodologías. Por esta razón, se
continúa con la concreción de las distintas metodologías para la estimación del
flujo másico local en la interface. En estas metodologías, es necesario el cálculo
de las condiciones de equilibrio de la interface, el cual se definirá en la Sección
5.2.7. Por último, se definen las diferentes formas de modelizar la interface, junto
con los métodos de discretización empleados en los modelos numéricos.

Particularmente, en la definición del modelo numérico, se han asumido las
siguientes hipótesis:

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

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

4. La fase líquida y de vapor son incompresibles.

5.2.2 Dominio computacional, condiciones de contorno y discretización

La Figura 5.2 muestra el esquema de un intercambiador falling film de tubo
vertical (Figura 5.2a), así como las condiciones de contorno y la discretización del
modelo (Figura 5.2b). La solución de mayor fracción másica de LiBr, entra por la
parte superior del dominio al espacio anular existente entre el diámetro externo
del tubo interior y el diámetro interno del tubo exterior con una temperatura
y fracción másica determinadas: T in y win, respectivamente. Esta temperatura
puede estar en equilibrio

(
Tin = Teq

)
, en estado de subenfriamiento (subcooling,

Tin < Teq) o en estado de sobrecalentamiento (overheated, Tin > Teq). Se deno-
mina temperatura de equilibrio cuando la solución se encuentra en equilibrio
termodinámico con el vapor de agua que lo rodea. Conforme la solución des-
ciende, el vapor que circula en contracorriente es absorbido por la solución,
disminuyendo así la fracción másica del LiBr (wout < win) en la mezcla. Por la
sección interna del tubo interior circula el agua de enfriamiento, el cual absorbe
el calor generado en la absorción. Como resultado, aumenta la temperatura del
agua a la salida (Tw,out).
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(a) Esquema del principio de funcionamiento del
absorbedor vertical.
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(b) Detalle superior de la discretiza-
ción y las condiciones de contorno
del modelo.

Figura 5.2: Modelo numérico del tubo vertical.

Para realizar la comparación entre los diferentes modelos numéricos y resul-
tados experimentales de la bibliografía, se han analizado diferentes geometrías y
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condiciones de trabajo. Por esta razón, y con el objetivo de optimizar el coste
computacional, el dominio ha sufrido variaciones en función del caudal analizado.
En la Tabla 5.1 y la Tabla 5.2 de la Sección 5.2.3 se detallan las dimensiones de
los diferentes modelos propuestos.

La longitud s del dominio en la dirección transversal z, ha sido calculada en
función del espesor teórico que tiene el film líquido, denominado δNu. Este espesor
teórico ha sido calculado por medio de la ecuación de Nusselt (Ecuación (1.6))
[78] para cada condición de trabajo. Para considerar en el modelo el aumento
del espesor debido a la absorción, se ha incrementado el espesor de esta región
un 10%.

s = 1.1δNu. (5.1)

En este caso se ha optado por un dominio axisimétrico. Por esta razón, se ha defi-
nido una malla 2D. Esta consideración implica que la mojabilidad del absorbedor
es plena, por lo que la solución moja completamente la superficie de intercambio
de calor del tubo. Desde el punto de vista analítico, la formulación teórica 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 bibliografía realizados con tubos verticales. A saber, que,
para el caso de las placas planas, no existe ningún trabajo experimental en la
bibliografía que asegure la mojabilidad plena.

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

En cuanto al contorno xmin, se han considerado dos condiciones diferentes
(Ecuaciones (5.2a) y (5.2b)). En el primer caso, se ha supuesto que la dimensión
de la entrada de la solución es igual al espesor teórico de Nusselt correspondiente
a cada caudal calculado con la Ecuación (5.1). Así, este espesor delimitará el
contorno en dos diferentes partes en función de la cota z en la que se encuentra.

0 ≤ z ≤ δNu → Flujo másico de entrada (5.2a)
δNu < z ≤ 15s→ Presíon de salida (5.2b)

Para capturar correctamente las fuerzas viscosas, así como la transferencia de
calor y masa de la interface, la malla ha sido refinada en el dominio líquido, esto es,
cuando 0 ≤ z ≤ 1.1s . Sin embargo, en el resto del dominio se ha construido una
malla más gruesa para reducir el coste computacional. Para asegurar la transición
entre los dos tamaños de malla, el crecimiento máximo entre mallas contiguas
ha sido del 10%. Los detalles de las dimensiones del mallado computacional se
especificarán en la Sección 5.3.1.



74 5.2 Modelo numérico

5.2.3 Condiciones de operación

Con el objetivo de validar los modelos, los resultados obtenidos se contrastarán
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 modelización numérica, hasta el día 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
específica la metodología de estimación de las propiedades termofísicas. Asimismo,
en el estudio de Hosseinnia et al. [131], la estimación del gradiente de fracción
másica se ha realizado mediante un método de interpolación 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 Sección 5.2.8), los resultados de los modelos del presente
estudio se compararán con los obtenidos por los modelos de Yoon et al. [29]. Este
estudio se basa en la hipótesis de la concentración de equilibrio en la inteface.
Como en el presente trabajo de tesis doctoral se analizará 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 operación de ambos estudios:

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

Variable Yoon et al. [29] Mittermaier et al
[102]

Presión de trabajo, p (kPa) 1.0 1.5
Longitud efectiva, x (mm) 1000 1000
Coeficiente de convección del agua de
enfriamiento, hH2O

(
W m−2 K−1

) ∞ ∞

Temperatura del fluido de enfriamien-
to, TH2O (oC)

32− 36 (lineal) 27

Número de Reynolds de la solución,
ReLiBr-H2O

14 36

Temperatura de entrada,
TLiBr-H2O,in (oC)

46.00 32.15

Fracción másica de LiBr de la mezcla
en la entrada, wLiBr,in

0.602 0.504

Estimación de la absorción Fick 1D¹ Fick2D

De la misma forma, los resultados de los modelos propuestos en el presente
estudio se compararán con los autores de tres trabajos experimentales de tubos
verticales de la bibliografía: García-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

¹ver Sección 5.2.7
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que la solución moja completamente el tubo, ya que han incluido el análisis de
la superficie mojada en función del número de Reynolds. A continuación, se
enumeran los números de Reynolds mínimos correspondientes para asegurar la
mojabilidad de los estudios experimentales [51–53]:

Tabla 5.2: Condiciones geométricas y de operación de los estudios experimentales
de tubos verticales de la bibliografía [51–53].

Variables/autores
García-

Rivera et al.
[53]

Takamatsu
et al. [52]

Medrano et
al. [51]

Presión de trabajo, p (kPa) 1.30 1.33 1.30
Diámetro interior del tubo in-
terno, din (mm) 18.00 16.05 22.10

Diámetro exterior del tubo in-
terno, dout (mm) 22.00 19.05 26.60

Longitud efectiva, x (mm) 1000 1200 1500
Flujo másico (kg s−1) / Número
de Reynolds del agua de enfria-
miento

0.0360/3200 0.1860/15000 0.1196/10500

Temperatura de entrada
del fluido de enfriamiento,
Tin,H2O (oC)

30 20 y 25 35

Número de Reynolds de la so-
lución, ReLiBr-H2O

80− 120 50− 550 50− 300

Subenfriamiento, ∆T = T eq −
T in/ (oC)

0 0− 5 0

Fracción másica de LiBr de la
mezcla en la entrada, wLiBr,in

0.602 0.530 0.600

Medrano et al. [51]: Remı́n ≈ 40

Takamatsu et al. [52]: Remı́n ≈ 130

García-Rivera et al. [53]: Realizaron un análisis 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 número de Reynolds mínimo
reportado en el trabajo de García-Rivera et al. [53, 215].

Fluido de trabajo Material Remin

H2O Acero 730
LiBr−H2O Acero 82

H2O Cobre 217
LiBr−H2O Cobre 20



76 5.2 Modelo numérico

En cuanto al coeficiente de convección del agua de enfriamiento que circula
por el interior del tubo interno, éste se relaciona con el número de Nusselt (Nu)
[156] como:

Nu =
hLc
k
, (5.3)

donde k es la conductividad térmica del fluido y Lc la longitud característica, el
cual en estos sistemas es el diámetro. Para el cálculo del número de Nusselt, es
necesario estimar el número de Reynolds (Ecuación (5.4)) en las condiciones de
cada ensayo, ya que, dependiendo del régimen de flujo, el método de cálculo
varía.

ReH2O =
ρvLc
µ

. (5.4)

Para el cálculo de Nusselt, se ha considerado la ecuación de Dittus-Boelter [216]
(Ecuación (5.5)):

Nu = 0.023 · Re0.8Prn, (5.5)

donde Pr es el número 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 número de Reynolds y el coeficiente de
convección calculado para cada caso analizado en la comparación.

Tabla 5.4: Número de Reynolds y el correspondiente coeficiente de convec-
ción del agua de enfriamiento calculado para los trabajos experimentales de la
bibliografía.

Autor / Variable ReH2O hH2O (W m−2 K−1)

García-Rivera et al. [53] 10500 2557.9
Takamatsu et al. [52] 3200 1146
Medrano et al. [51] 15000 2714

5.2.4 Propiedades termofísicas

Las propiedades de los fluidos han sido calculadas en función de la temperatura
y la fracción másica 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 estimación de las propiedades de la
solución LiBr−H2O. Por ejemplo, la densidad se ha calculado por medio de la
Ecuación (5.6):

ρLiBr-H2O (w, T ) =

 4∑
i=0

2∑
j=0

Aijw
iT j

 · 1000
(
kg ·m−3

)
, (5.6)
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donde los valores de los coeficientesA se obtienen de las correlaciones [217]. En el
Apéndice A se detallan todas las correlaciones empleadas, así como las ecuaciones
de estimación de las otras propiedades termofísicas.

Mientras, el coeficiente de difusión másica ha sido evaluado por medio de la
correlación empleada por Miller y Keyhani [218]:

D = D0e

(
1

(T+273)(
E
R (wf))

)
, (5.7)

donde D0 es el coeficiente de difusión en una disolución infinita, D0 = 7.1317 ·
10−8

(
m2s-1

)
; T la temperatura promedio de la solución; y el coeficiente E

R (Xf )
se calcularía para cada fracción másica. La definición del cálculo de la difusión
másica se ha especificado igualmente en el Apéndice A.

En cuanto al calor de absorción (habs) se ha estimado mediante la Ecuación
(5.8):

habs = hv − hl, (5.8)

donde hv y hl son las entalpías de vapor y líquido saturados, respectivamente. La
entalpía del vapor de agua ha sido calculada mediante las tablas de Haar et al.
[219], mientras la entalpía parcial del agua en la solución LiBr−H2O ha sido
evaluada con la expresión propuesta por Yuan y Herold [220].

La dependencia del calor de absorción con la temperatura para una fracción
másica dada en el rango de trabajo del presente estudio es prácticamente lineal.
Igualmente, para una misma temperatura, el calor de absorción evoluciona de
forma cuadrática respecto a la fracción másica. Consecuentemente, se ha obtenido
la Ecuación (5.9) para la estimación del calor de absorción habs en función de la
temperatura y la fracción másica:

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

Aplicando el método de mínimos cuadrados, se han logrado los coeficientes
de los polinomios deA(w) yB(w). El cálculo de estos coeficientes, junto con todo
el procedimiento que se ha seguido para el cálculo de las propiedades termofísicas
se detallan igualmente en el Apéndice A.

5.2.5 Ecuaciones gobernantes

De la misma forma que en el Capítulo 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 ocasión, las ecuaciones de continuidad, momento y energía
han sido resueltas para la mezcla de líquido y vapor. La ecuación de conservación
de masa es idéntica a la considerada en el Capítulo 3 (Ecuación (3.1a)).

En cuanto a la ecuación de energía (Ecuación (3.4)), se ha tenido en cuenta
el calor generado en la absorción por medio del término de fuente de energía
SQ. En este caso, la difusión solamente ocurre en la fase líquida.
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La fracción volumétrica de la fase ha sido estimada utilizando la ecuación
basada en el método VOF (Ecuación (3.2)) detallado en el Capítulo 3, donde el
efecto de la absorción de vapor en la fracción volumétrica (α) de la fase n se ha
considerado por medio del término fuente (Sαn).

Además, como uno de los objetivos del modelo es analizar la transferencia de
masa en la solución líquida, se ha resuelto la ecuación de especies para múltiples
fases (Ecuación (3.5)), en este caso para el bromuro de litio (Ecuación (5.10)), tal
como

∂

∂t
(αqρqwLiBr) +∇ · (αqρqvwLiBr) = −∇ · αqJLiBr + αqSLiBr, (5.10)

donde SLiBr es la fuente de generación de la especie líquida y JLiBr el flujo de
difusión de especies. Similarmente a la fracción volumétrica, la fracción másica
también cumple que las dos fracciones másicas suman la unidad (Ecuación (5.11)).

wLiBr + wH2O = 1. (5.11)

En este caso solamente se ha considerado la transferencia de masa debido a la
difusión másica. Por lo tanto, el flujo de difusión de especies, JLiBr, se estimará
mediante la Ecuación (5.12):

JLiBr = −ρlD∇wLiBr. (5.12)

La interface se ha modelado por medio del algoritmo de tipo Sharp [202]. Los
términos fluente asociados a la absorción, Sαn (Ecuación (3.2)) y SLiBr (Ecuación
(5.10)), están relacionados con el flujo másico de absorción (ṁabs) y con la
densidad de área interfacial (Aif ) como [221]:

Sl = Sαn = ṁabs ·Aif. (5.13)

En función de la metodología de estimación del flujo local absorbido y la
modelización de la interface, estos términos fuente se determinan de manera
diferente. El método de cálculo del flujo de absorción se detalla en la Sección
5.2.6, mientras la formulación para la estimación de la densidad de área interfacial
se muestra en la Sección 5.2.8.

5.2.6 Estimación del flujo másico local de la interface

Tal y como se hamencionado en la Sección 5.1, en la literatura, la transferencia
de masa en la interface debido a la absorción de vapor de agua se cuantifica
mediante dos diferentes leyes: Fick [118] y Higbie [142]. Además, el valor del
flujo también depende de la hipótesis del tipo de difusión existente en la interface:

1. Difusión bidireccional (2D)

2. Difusión unidireccional (1D).

A continuación, se analizarán las diferencias entre estas cuatro variantes de
estimación del flujo de masa absorbido.



Metodología para el análisis de la transferencia de calor y masa en absorbedores
falling film heat exchangers 79

Ley de Fick

En el caso de la ley de Fick, en la bibliografía se pueden encontrar trabajos que
han utilizado tanto la difusión 2D, [29, 55, 93, 97, 102, 121, 123, 137, 151], como
la 1D [40, 54, 60, 110, 120, 122, 124, 126, 127, 129, 134–136, 138–140, 153, 154]
indistintamente. Por esta razón, en el presente trabajo se analizarán las diferencias
entre ambas hipótesis. A continuación, se presentan las dos ecuaciones con las
que se estimará el flujo de masa absorbido en la interface mediante la ley de Fick.

Difusión 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 difusión bidireccional directamente
se empleará la ley de Fick (Ecuación (1.14)) para la estimación del flujo local.
Aplicándolo a la mezcla LiBr−H2O:

ṁabs,Fick 2D = −ρlD

[
∂wLiBr

∂n

]
if
, (5.14)

donde
[
∂wLiBr
∂n

]
l,if

es la derivada de la fracción másica en la dirección normal a la

interface. El procedimiento de cálculo de este gradiente se detalla en la Sección
5.2.8.

Difusión unidireccional (Fick 1D)
Al asumir difusión unidireccional en la interface, el balance de masas en la

interface varía. La Figura 5.3 ilustra el elemento diferencial del líquido del falling
film, en este caso, LiBr−H2O.

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:

ṁLiBr,if (x) = ṁLiBr (x, z = δ (x)) = ρl,ifvifwLiBr,if + ρl,ifDif
∂wLiBr

∂z

∣∣∣∣
if
, (5.15)

donde x es la dirección longitudinal; z, la dirección transversal; δ, el espesor del
film; y vif, la velocidad transversal del film.

Para la especie H2O se calcularía de manera similar:

ṁH2O,if (x) = ṁH2O (x, z = δ (x)) = ρl,ifvifwH2O,if+ρl,ifDif
∂wH2O

∂z

∣∣∣∣
if
. (5.16)
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Al asumir que la presión de vapor es despreciable (difusión 1D), se supone
que no existe transferencia de masa entre el líquido y el gas de la especie LiBr.
Por lo tanto, el flujo de masa absorbido quedaría:

ṁLiBr,if = 0⇒ ρl,ifvif = −
ρl,ifDif
wLiBr,if

∂wLiBr

∂z

∣∣∣∣
if
. (5.17)

Como es una solución binaria, la suma de las dos fracciones másicas tiene que
ser 1 (Ecuación (5.11)), reordenando la Ecuación (5.17):

ρl,ifvif = −
ρl,ifDif

1− wH2O,if

∂wLiBr

∂z

∣∣∣∣
if
, (5.18)

y, en función de la fracción másica del agua (wH2O)

ρl,ifvif =
ρl,ifDif

1− wH2O,if

∂wH2O
∂z

∣∣∣∣
if
. (5.19)

Combinando las Ecuaciones (5.16) y (5.19), se obtiene:

ṁH2O,if =
wH2O,if

1− wH2O,if
ρl,ifDif

∂wH2O

∂z

∣∣∣∣
if

+ ρl,ifDif
∂wH2O

∂z

∣∣∣∣
if
. (5.20)

Así, en estos casos , la ley de Fick es modificada por una expresión de difusión
unidireccional (Fick 1D, Ecuación 5.21) [136]

ṁabs,Fick 1D =
1

1− wH2O,if
ρl,ifDif

∂wH2O
∂z

∣∣∣∣
if

= − 1

wLiBr,if
ρl,ifDif

∂wLiBr

∂z

∣∣∣∣
if
. (5.21)

Ley de Higbie

En el caso de la ley de Higbie, la ecuación habitualmente utilizada en la
literatura para el cálculo del flujo absorbido es la Ecuación 5.22 :

ṁabs,Higbie = 2ρ

√
Dumáx

πx

(
w
eq
LiBr,if − wLiBr,∞

)
, (5.22)

siendo weq
LiBr,if y wLiBr,∞ la fracción másica de equilibrio y la fracción másica al

lado de la pared, respectivamente.

Aunque algunos trabajos han aplicado la Ecuación 5.22 para la estimación
del flujo local, tal y como se ha descrito en la Sección 1.4.2, esta expresión fue
propuesta para calcular la difusión promedio de toda la interface (Ecuación (1.28)).
Asimismo, en el desarrollo de esta ecuación se ha realizado una de las siguientes
hipótesis:

1. Difusión de masa bidireccional (2D)
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2. Difusión de masa unidireccional (1D) y la fracción másica del absorbente
en la interface es despreciable. Por ejemplo, en el caso de la solución
LiBr−H2O, wH2O,if = 0

No obstante, en los absorbedores de LiBr−H2O, como por ejemplo los
analizados en los trabajos de Gutiérrez-Urueta et al. [222] o Jeong y Garimella
[34], el valor de la fracción másica de LiBr a la entrada está cerca del wLiBr = 0.5.
Por lo tanto, la segunda hipótesis no parece apropiada para su aplicación.

Con el fin de analizar la diferencia entre las hipótesis (1D y 2D), de la misma
manera que con la ley de Fick, se considerarán dos diferentes ecuaciones para la
estimación del flujo local. Sin embargo, en vez de utilizar la expresión del flujo
promedio, se usará la ecuación del flujo de difusión local (Ecuación (1.23)) para
ello.

Difusión bidireccional (Higbie 2D)

Al considerar difusión 2D, el flujo local de masa de vapor absorbido (Ecuación
(5.23)) será igual al flujo local de difusión másica de la interface de la Ecuación
(1.23), tal como:

ṁabs,Higbie,2D = Jif = ρl,if

√
Dvmax

πx

(
w
eq
LiBr,if − wLiBr,∞

)
. (5.23)

Difusión unidireccional (Higbie 1D)

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

Jif =
ρl,if
wLiBr

√
D

πt
e

−z2
4Dt

(
w
eq
LiBr,if − wLiBr,∞

)
. (5.24)

Así, continuando con el desarrollo definido en la Sección 1.4.2, el flujo de
masa absorbido en la interface mediante la ley de Higbie asumiendo difusión 1D,
resulta:

ṁabs,Higbie,1D =
ρl,if

wLiBr,if

√
Dvmax

πx

(
w
eq
LiBr,if − wLiBr,∞

)
. (5.25)

5.2.7 Cálculo de las condiciones de equilibrio de la interface

Tanto para el cálculo 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 estimación de las condiciones de equilibrio en la interface para determinar
la fracción másica del soluto (weq

LiBr,if). Tal y como ha ocurrido con los diferentes
métodos, en la bibliografía existen diferentes formas de determinar esta fracción
másica.

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 presión 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 hipótesis del equilibrio termodinámico para el cálculo
de la fracción másica y temperatura de equilibrio. Esta hipótesis también es
denominada como el equilibrio de la presión de vapor. En este caso se considera
que una fase gaseosa y una solución líquida están en equilibrio cuando el potencial
químico µ∗l del líquido es igual al potencial químico del gas µ∗g absorbido en la
solución. (Ecuación (5.26)).

µ∗l (w, T, p) = µ∗g (T, p) . (5.26)

Basándose en esta relación, algunos trabajos han utilizado el método de
Newton Raphson para el cálculo de la fracción másica de equilibrio en función
de la temperatura [130–132, 135, 136, 151]. No obstante, la relación quasi-lineal
entre la temperatura y la fracción másica de equilibrio, ha motivado que en la
mayor parte de los trabajos hayan asumido una relación lineal [29, 39, 59, 60,
120, 129, 133, 137–140, 159, 160, 212, 229]. La expresión considerada para este
fin se denomina como ecuación de Duhring.

Como se observa en la Ecuación (5.26), es necesario estimar los potenciales
químicos de ambos fluidos para establecer la relación. El potencial químico del
vapor de agua ha sido calculado utilizando las correlaciones de Ziegler y Trepp
[230], mientras el potencial químico del agua en la solución 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 relación entre la fracción másica y la temperatura y el
ajuste se ha realizado mediante el método de mínimos cuadrados. Este desarrollo
se detalla en el Apéndice B. La Figura 5.4 muestra los resultados de la función
de equilibrio (línea sólida) y la función de equilibrio lineal (línea discontinua), a
una presión de p = 1 kPa. La máxima diferencia entre ambas líneas en el rango
de temperaturas de este trabajo de tesis doctoral ha sido del 0.36%. Por lo tanto,
la evaluación de las condiciones de equilibrio de la interface se ha realizado por
medio de esta función lineal.

5.2.8 Modelización de la interface

En todos los métodos de cálculo del flujo es necesaria la identificación de la
interface. Para su identificación, en la bibliografía existen dos formas:

1. Considerar la interface en una única celda: En este caso la interface en la
dirección transversal está constituida por una sola celda y, tanto la absorción,
como el calor generado se introducen en una sola celda. Este método se ha
utilizado sobre todo en los modelos adimensionales monofásicos que han
considerado el dominio líquido.

2. Considerar la interface en más de una celda: La interface la conforman
varias celdas (siempre y cuando cumpla con la condición 0 < α < 1) y
la absorción es evaluada en todas estas celdas. Este método se ha utilizado
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Figura 5.4: Función de equilibrio y función de equilibrio lineal de la mezcla
LiBr−H2O para p = 1 kPa.

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

En función de la forma de modelizar esta interface, el procedimiento para la
consideración de la absorción también varía. A continuación, se detallarán las
diferencias entre ambos métodos.

Interface de una sola celda

En la literatura, este método se ha utilizado cuando la interface coincide con
la condición de contorno exterior. Por consiguiente, en estos casos la fase de
vapor no ha sido considerada. La Figura 5.5 presenta el esquema de modelización
de la interface en estos modelos monofásicos, 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].

Figura 5.5: Modelización de la interface mediante una sola celda utilizada en
modelos monofásicos.

Con el objetivo de analizar y comparar los resultados con los trabajos de
la bibliografía, uno de los métodos empleados ha sido modelizar la interface
mediante una celda. Como en el presente estudio se va a trabajar con modelos
multifásicos, cuando la interface es de una sola celda se considerará que ésta
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coincide con la celda que pasa por la isolínea de α = 0.5. En el caso de la Figura
5.6, las mayúsculas representan los centroides de las celdas, mientras las minúsculas
corresponden a los centroides de las caras. En este caso, la interface la conformaría
la celda P .

Figura 5.6: Esquema de la modelización 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
absorción 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 líquida, como de vapor, la interface no
coincide con el contorno exterior. Por esta razón, se ha empleado el método
llamado "internal boundary condition"propuesto por S.V. Patankar [231] para
imponer la condiciones de equilibrio termodinámico en la interface usando
el concepto de la linealización de los términos fuente.

2. Sin imponer las condiciones de equilibrio: En esta ocasión, la absorción
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 (Sφ) se pueden expresar en base a la variable
dependiente φ como

Sφ = Sc + Spφ, (5.27)

donde Sc es el término explícito y Spφ la parte implícita, siendo Sp ≤ 0. De
acuerdo con S.V. Patankar [231], se puede obtener un valor deseado de la variable
(φdeseado) ajustando los valores de Sc y Sp como

Sc = 1030, (5.28a)
Sp = −1030. (5.28b)

En ambas ecuaciones, 1030 representa un valor alto para convertir los demás
insignificantes en las ecuaciones de tranporte, cuya consecuencia es que

Sc + Spφ ≈ 0, (5.29a)

φ = −Sc
Sp

= φdeseado . (5.29b)

Tal y como se ha mencionado en la Sección 5, algunos autores han impuesto la
temperatura de equilibrio en la interface, mientras otros han usado la fracción
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másica de equilibrio. En consecuencia, la manera de calcular difiere en ambos
casos. Cabe destacar que todos ellos han usado la ley de Fick, asumiendo difusión
1D o 2D. Como no se han encontrado en la literatura metodologías que imponen
las condiciones de equilibrio usando la ley de Higbie, en el presente trabajo de
tesis doctoral este último 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 ecuación de Duhring. Por lo tanto, usando
la nomenclatura de la Figura 5.6, la temperatura impuesta en la interface se
especifica como

TP = Teq (p, wP ) , (5.30)

donde, TP es la temperatura de la interface, y Teq la temperatura de equilibrio a
la presión p y fracción másica wP . La fracción másica en la interface se determina
acoplando el balance de energía:

k

(
dT

dn

)
if

= ṁabshabs
(
Teq (p, wP ) , wP

)
. (5.31)

Sin embargo, dependiendo de la hipótesis de la difusión, la expresión de la
masa absorbida es diferente y, por consiguiente, la fracción másica. Asumiendo
difusión 2D. la fracción másica en la interface (wLiBr,P,Fick2D) se calcula usando la
Ecuación 5.32

k
Teq (p, wP )− TW

∆zP,W
= −ρlDif

wLiBr,P ,Fick2D − wLiBr,W

∆zP,W
habs

(
Teq (p, wP ) , wP

)
.

(5.32)

Alternativamente, considerando difusión 1D en la interface, se emplea la
Ecuación (5.33)

k
Teq (p, wP )− TW

∆zP,W
= − ρlDif

wLiBr,P ,Fick1D

wLiBr,P ,Fick1D − wLiBr,W

∆zP,W
habs

(
Teq (p, wP ) , wP

)
.

(5.33)

Por otro lado, cuando se impone la fracción másica, ésta se estima en base a
la presión 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 difusión 2D (TP ,Fick2D, Ecuación
(5.35a)), así como para difusión 1D (TP ,Fick1D, Ecuación (5.35b)))

k
TP ,Fick2D − TW

∆zP,W
= −ρlDif

wLiBr,eq (p, TP )− wLiBr,W

∆zP,W
habs

(
Teq (p, wP ) , wP

)
(5.35a)

k
TP ,Fick1D − TW

∆zP,W
= − ρlDif

wLiBr,eq

wLiBr,eq (p, TP )− wLiBr,W

∆zP,W
habs

(
Teq (p, wP ) , wP

)
(5.35b)
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Así, dependiendo de la hipótesis de difusión escogida, la ley usada para la
determinación del ratio de absorción y 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 másicas y tempera-
turas calculadas han sido establecidas como variables deseadas (φdeseado, Ecuación
(5.29b)) para determinar los términos fuente de las ecuaciones de energía (Ecua-
ción (3.4)) y especies (Ecuación (5.10)).

En el caso de no imponer la fracción másica, 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 será igual al valor del flujo
del centroide de la celda P , por el cual pasa la isolínea de α = 0.5, ṁabs,if = ṁabs,P
(ver Figura 5.6). Ésta se calcula en función del método de estimación del flujo de
masa de vapor absorbido seleccionado (Sección 5.2.6). Por lo tanto, en este caso
se aplican las siguientes 4 ecuaciones:

ṁabs,P ,Fick2D = −ρlD
∂wLiBr

∂n
= −ρlD

(
w
eq
LiBr,P − wLiBr,W

)
∆zP,W

, (5.36a)

mabs,P,Higbie2D = ρl

√
DuP
πxP

(
w
eq
LiBr,P − wLiBr,∞

)
, (5.36b)

ṁabs,P ,Fick1D = − ρlD

wLiBr,α=0.5

∂wLiBr

∂n
= − ρlD

wLiBr,α=0.5

(
w
eq
LiBr,P − wLiBr,W

)
∆zP,W

,

(5.36c)

mabs,P,Higbie1D =
ρl

wLiBr,α=0.5

√
DuP
πxP

(
weqLiBr,P − wLiBr,∞

)
. (5.36d)

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

ṁabs,w,Fick1D = ṁabs,W +
∂ṁabs

∂WP
∆zw,P = 0 +

[
− ρlD
wLiBr,α=0.5

∂wLiBr
∂n

]
P
− 0

∆zW,P
∆zw,P

= −1

2

[
ρlD

wLiBr,α=0.5

∂wLiBr

∂n

]
P

,

(5.37)

ṁabs,e,Fick1D = ṁabs,P +
∂ṁabs
∂∆zP,E

∆zP,e

=

[
ρlD

wLiBr,α=0.5

∂wLiBr
∂n

]
P

+
0−

[
ρlD

wLiBr,α=0.5

∂wLiBr
∂n

]
P

∆zP,E
∆zP,e

= −1

2

[
ρlD

wLiBr,α=0.5

∂wLiBr
∂n

]
P

.

(5.38)
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Realizando la interpolación para la isolínea α = 0.5:

ṁabs,α=0.5,Fick1D = ṁabs,w +
∂ṁabs

∂w, α = 0.5
∆zw,α=0.5 =

1

2

[
− ρlD

wLiBr

∂wLiBr

∂n

]
P

+ 0

= −1

2

[
ρlD

wLiBr

∂wLiBr

∂n

]
P

.

(5.39)

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

El siguiente paso ha sido adaptar el flujo másico a las ecuaciones de transporte.
Así, los términos fuente de las Ecuaciones de especies (SLiBr, Ecuación (5.10)) y
VOF (Sαn , Ecuación (3.2)) es igual al producto del flujo de masa absorbido (ṁabs)
multiplicado por la densidad de área interfacial (Aif) [221]:

SLiBr = Sαn = ṁabsAif. (5.40)

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

Aif =
|A|
V
, (5.41)

donde A es el vector normal a la interface del área 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, SQ, se calcula usando el calor de
absorción:

SQ = SLiBrHabs. (5.42)

Resumiendo, cuando las condiciones de equilibrio no fueron impuestas en
la interfaz, los términos fuente han sido considerados en función del flujo de
masa absorbido. Dependiendo de la hipótesis y la ley de difusión 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
Ecuación (5.29) para determinar el término fuente de energía y especies, el cual
depende de la variable deseada (φdeseado, Ecuación (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 metodología e hipótesis adoptadas.
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Interface en varias celdas

Como se ha explicado en la Sección 5.2.8, en el caso de considerar más de una
celda, en el presente trabajo se ha utilizado el método VOF [168]. En esta opción
la interface está formada por celdas que contienen ambas fases: líquido y vapor.
La cantidad de cada fase depende de la fracción volumétrica (α). La interface la
componen las celdas cuyo valor de la fracción volumétrica es 0 < α < 1.

La Figura 5.7 muestra el esquema de la modelización de la interface mediante
varias celdas. En este caso, la interface estaría constituida por las celdasW , P y E.
Las propiedades de la interface se calculan interpolando para la isolínea α = 0.5.
El número de celdas de la interface depende del tratamiento de interpolación
de la interface: agudo (Sharp) o difuso [202]. Esta técnica ha sido utilizada por
numerosos autores en la literatura, tales como [62, 103, 132].

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

En este caso no se podrían imponer las condiciones de equilibrio en la interface,
ya que si no, las tres celdas que conforman la interface (W ,P y E) tendrían la
fracción másica de equilibrio. Esto conllevaría a que el gradiente de fracción
másica/temperatura para la isolínea α = 0.5 fuera muy pequeño. Por lo tanto,
cuando la interface es conformada por varias celdas, se utilizará el método sin
imponer anteriormente descrita. No obstante, a diferencia del caso de 1 celda, en
este caso los términos fuente se aplicarán en las celdasW , P y E (Figura 5.7). El
flujo de masa local absorbido de la Ecuación (5.41), se calculará en función de
la metodología empleada: Ecuaciones (5.43a)-(5.43f) en el caso difusión 2D, y
Ecuaciones (5.44a)-(5.44f) cuando se considera difusión 1D:
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ṁabs,W ,Fick2D = −ρlD
∂wLiBr

∂n
= −ρlD

(
wLiBr,R − w

eq
LiBr,W

)
∆zW,R

(5.43a)

ṁabs,P,Fick2D = −ρlD
∂wLiBr

∂n
= −ρlD

(
wLiBr,W − weqLiBr,P

)
∆zW,P

(5.43b)

ṁabs,E,Fick2D = −ρlD
∂wLiBr

∂n
= −ρlD

(
wLiBr,P − weqLiBr,E

)
∆zP,E

(5.43c)

mabs,W ,Higbie,2D = ρl

√
DuW
πxW

(
weqLiBr,W − wLiBr,∞

)
(5.43d)

mabs,P ,Higbie,2D = ρl

√
DuP
πxP

(
weqLiBr,P − wLiBr,∞

)
(5.43e)

mabs,E,Higbie,2D = ρl

√
DuE
πxE

(
weqLiBr,E − wLiBr,∞

)
(5.43f )

ṁabs,W ,Fick1D = −ρlD
∂wLiBr

∂n
= − ρlD

weqLiBr,W

(
wLiBr,R − weqLiBr,W

)
∆zW,R

(5.44a)

ṁabs,P,Fick1D = −ρlD
∂wLiBr

∂n
= − ρlD

weqLiBr,P

(
wLiBr,W − weqLiBr,P

)
∆zW,P

(5.44b)

ṁabs,E,Fick1D = −ρlD
∂wLiBr

∂n
= − ρlD

weqLiBr,E

(
wLiBr,P − weqLiBr,E

)
∆zP,E

(5.44c)

mabs,W ,Higbie,1D =
ρl

weqLiBr,W

√
DuW
πxW

(
weqLiBr,W − wLiBr,∞

)
(5.44d)

mabs,P ,Higbie,1D =
ρl

weqLiBr,P

√
DuP
πxP

(
weqLiBr,P − wLiBr,∞

)
(5.44e)

mabs,E,Higbie,1D =
ρl

weqLiBr,E

√
DuE
πxE

(
weqLiBr,E − wLiBr,∞

)
(5.44f )

En esta ocasión, estas expresiones tienen que ser igualmente adaptadas a las
ecuaciones de transporte, para el cual se ha utilizado la densidad de área interfacial.
No obstante, al modelizar con más de una celda, como el volumen de la celda
está compuesto por dos fases, muchos estudios han realizado el cálculo por medio
de la fracción volumétrica de cada fase [96, 113, 130, 132, 182, 234–238], tal y
como se describe en la Ecuación (5.45):

Aif = |∇α| . (5.45)

Algunos autores han realizado comparaciones de diferentes métodos de es-
timación de la densidad de área interfacial para flujos multifásicos. Höhne et al.
[234] y Bach et al. [113], además de la Ecuación (5.45), aplicaron la siguiente
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Ecuación (5.46) en procesos de absorción de gotas:

Aif =
6α

dgota
, (5.46)

donde dgota es el diámetro de la gota.

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

Aif =
6α

dgota (1− α)
. (5.47)

Originalmente, Soh et al. [221] compararon diferentes métodos de cálculo de
la densidad de área interfacial, junto con el algoritmo que propusieron, con los
resultados experimentales de Chaoqun et al. [240]. Concluyeron que, por detrás
del algoritmo propuesto, la Ecuación (5.45) era el que mejores resultados ofrecía
para la estimación de la transferencia de masa.

Por esta razón, cuando la interface se modeliza con varias celdas, en el presente
trabajo de tesis doctoral se utilizará la Ecuación (5.45) para la estimación de la
densidad de área interfacial. Por ejemplo, en el caso de la Figura 5.7, la densidad
de área interfacial se calcularía de la siguiente forma:

Aif,W = |∇αW | , (5.48a)
Aif,P = |∇αP | , (5.48b)
Aif,E = |∇αE | . (5.48c)

5.2.9 Discretización

Por último, se detallan los métodos de discretización empleados en el modelo:

Algoritmo de resolución de ecuaciones: SIMPLE

Discretización espacial:

• Evaluación de gradientes: Green-Gauss cell based
• Momento: Upwind de segundo order
• Fracción volumétrica: Compressive
• Energía: Upwind de segundo orden
• Especies: Upwind de segundo orden

5.3 Resultados y discusión

En la Sección 5.3, primero se analizará la independencia de malla de los mo-
delos para los diferentes métodos utilizados. A continuación, se compararán los
resultados con varios modelos de la bibliografía. Después, en la Sección 5.3.3 se
evaluará la diferencia entre las diferentes metodologías de considerar y estimar el
calor de absorción, así como las formas de modelar la interface. Una vez escogida
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la metodología, en la Sección 5.3.4 se estudiará la influencia de diferentes condi-
ciones de operación. Por último, en la Sección 5.3.5 se compararán los resultados
de la metodología numérica propuesta con varios ensayos experimentales de la
bibliografía.

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 absorción. Para
realizar este análisis, las condiciones de trabajo seleccionadas se enumeran en la
Tabla 5.5:

Tabla 5.5: Condiciones de trabajo utilizadas en el análisis de la independencia de
malla.

Condición Valor

Presión de trabajo, p (kPa) 1.3
Diámetro exterior del tubo interno, dext (mm) 22.10
Longitud efectiva, x (mm) 1500
Coeficiente de convección del agua de enfriamiento, hH2O (W m−2 K−1) 6000
Temperatura del agua de enfriamiento, TH2O (oC) 35
Número de Reynolds de la solución, ReLiBr-H2O 50,290
Subenfriamiento, ∆T = Teq − Tin (oC) 0
Fracción másica de LiBr de la mezcla en la entrada, wLiBr,in 0.6

Tal y como se ha reflejado en la Tabla 5.5, el análisis se ha realizado para dos
diferentes números de Reynolds de la solución: Re = 50 y Re = 290. Esto se
debe a la diferencia en el desarrollo de la capa límite y el espesor del film. En el
caso de Re = 50, como el espesor de film es más pequeño (Ecuación de Nusselt
(1.6)), el desarrollo de la capa límite térmica e hidrodinámica 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 (Ecuación de Nusselt (1.6)) y,
consecuentemente, el número de elementos necesarios en el film para la correcta
modelización de la difusión másica puede ser diferente.

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

1. Número de mallas del film líquido a en la dirección transversal z: 25 ≤
Ntransversal ≤ 200

2. Número de elementos en la dirección longitudinal x: 500 ≤ Nlongitudinal ≤
10000

El análisis se reorganizará en base a dos diferentes metodologías de cálculo e
introducción del flujo másico de absorción, que son Fick 1D y Higbie 1D, ambas
descritas en la Sección 5.2.6. En el caso de Fick 1D, se estudiarán las dos formas
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de considerar la absorción: imponiendo las condiciones de equilibrio (en este
caso la fracción másica) en la interface y sin imponer (Sección 5.2.8). Como en
el presente trabajo de tesis doctoral no se ha impuesto la fracción másica en la
interface con el método Higbie, el análisis de la independencia de malla de este
método se ha realizado solamente en el caso de no imponer la fracción másica. A
continuación, se analiza la independencia de ambas metodologías.

Fick 1D

En primer lugar, se ha analizado la influencia que tiene el tamaño de malla
en el método Fick unidireccional imponiendo la fracción másica. La Figura 5.8
muestra la diferencia en la absorción de vapor para diferentes mallas (Ntransversal×
Nlongitudinal) cuando Re = 290. La Figura 5.8a muestra el flujo de masa de vapor
local absorbido (eje vertical) a lo largo de la dirección longitudinal (x) del tubo
(eje horizontal) para diferentes mallas (Ntransversal × Nlongitudinal). Para ello, se
ha mantenido el número de mallas en la dirección longitudinal en 3000 celdas,
mientras que se ha modificado el número de mallas del film en la dirección z: 50,
75, 100, 150 y 200 celdas. Para realizar una comparación cuantitativa entre ellas,
la Figura 5.8b ilustra la diferencia (%) en el flujo de absorción promedio de la
respectiva malla, respecto a la malla más densa (200× 3000). Los resultados de la
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Figura 5.8: Efecto de malla en la dirección transversal para Re = 290 empleando
el método Fick 1D imponiendo la fracción másica sobre:

Figura 5.8a muestran que el flujo de absorción aumenta en las zonas cercanas a la
entrada del absorbedor, mientras que comienza a decrecer a partir de x ≈ 0.5 m.
Aunque los resultados son muy similares, la velocidad de crecimiento inicial es
mayor cuanto más fina es la malla. En la fase de decrecimiento esta similitud
es mayor. Así, a raíz de que la diferencia es menor que el 1% (Figura 5.8b), se
considera que el modelo es independiente cuando Ntransversal = 100.

Este análisis se ha extendido al número de Reynolds mínimo. La Figura 5.9
ilustra un análisis 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 dirección transversal para Re = 50 empleando
el método Fick 1D imponiendo la fracción másica sobre:

Cuando Re = 50 (Figura 5.9a), la pendiente de crecimiento inicial y el pico
máximo 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 máximo es mayor
en comparación con Re = 290. Además, para Re = 50, la cantidad de mallas
necesaria en la dirección transversal para lograr la independencia es mayor que
para Re = 290, concretamente Ntransversal = 150 (Figura 5.9b).

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

En los dos casos se observa que el número de mallas no influye prácticamente
en la absorción. Concretamente, la diferencia en ambos casos está por debajo del
0.25%.

Finalizado este análisis, también se verifica que la malla definida es válida para
el caso de Fick 1D sin imponer la fracción másica. Como se puede observar en la
Figura. 5.11, una malla de 100× 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 fracción másica, debido a que el
tamaño mínimo 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 dirección
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 dirección longitudinal
empleando el método Fick 1D imponiendo la fracción másica para diferentes
número de celdas en la dirección longitudinal.
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Figura 5.11: Flujo de masa local de vapor absorbido en la dirección 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 fracción másica.

En la Tabla 5.6 se resume el número mínimo de las celdas en la dirección
transversal y longitudinal, a partir del cual el efecto de la malla será despreciable
en los cálculos numéricos para los dos modelos (Fick 1D y Higbie 1D), para
diferentes números de Reynolds:

En resumen, en la Sección 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 número de Reynolds. Cuanto menor Reynolds, el número de
celdas necesario en la dirección transversal del film es mayor. Sin embargo, en la
dirección longitudinal el número de celdas necesario no es tan condicionante.
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Figura 5.12: Flujo de masa local de vapor absorbido en la dirección longitudinal
para diferentes número de celdas empleando el método de Higbie 1D.

Tabla 5.6: Requerimientos de número 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, fracción másica,...) menores en esta dirección, 500 celdas han resultado
suficientes para analizar correctamente el fenómeno.

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

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

Fick: 150× 500 celdas.

Higbie: 50× 500 celdas.

5.3.2 Comparación con los modelos de la bibliografía

Tal y como se ha explicado en la Sección 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 operación se han presentado en la
Tabla 5.1. Ambos trabajos asumieron difusión 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
fracción másica de equilibrio, Mittermaier et al. [102] impusieron la temperatura
de equilibrio. Por esta razón, la comparación con los primeros se ha realizado
en base a la fracción másica 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 saturación. En cambio, presentaron
perfiles de temperatura en la dirección transversal para condiciones de entrada de
saturadas. Como en el presente trabajo de tesis doctoral el estudio se ha realizado
en condiciones de saturación, la comparación se ha efectuado en base al perfil de
temperaturas transversal.

Con este propósito, la Figura 5.13a muestra a modo de comparación los
resultados del flujo local de masa de vapor absorbido a lo largo de la dirección
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 dirección transversal (en este caso usando la coordenada trans-
versal adimensional z/δ), cuando x = 0.031 m obtenidos en el presente estudio y
en el trabajo de Mittermaier et al. [102].
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(a) Yoon et al. [29], perfil de la fracción má-
sica de LiBr de la interface en la dirección
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(b) Mittermaier et al. [102], perfil de la tem-
peratura en la dirección transversal adimen-
sional z/δ cuando x = 0.031 m .

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

Los resultados de la Figura 5.13 muestran que la modelización de la absorción
realizada en este trabajo de tesis doctoral coincide con ambos modelos, verificando
la validez del modelo propuesto.
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5.3.3 Análisis de las diferentes metodologías para modelar absorbedores
de LiBr−H2O

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

Metodología de consideración de la absorción:

• Imponer la fracción másica de equilibrio frente a imponer la tempera-
tura de equilibrio.

• Imponer la fracción másica frente a no imponer.
• Difusión 1D frente a Difusión 2D.

Forma de modelar la interface:

• 1 celda frente a varias celdas.

Consideración y estimación de la absorción

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

(I) Fick1D fracción másica de equilibrio

(II) Fick2D fracción másica de equilibrio.

(III) Fick1D temperatura de equilibrio.

(IV) 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 (Teq y weq) son casi
idénticos. Debido a ello, los próximos modelos del presente trabajo de tesis
doctoral que emplean el método impuesto estarán basados solamente en la fracción
másica de equilibrio, descartando la temperatura de equilibrio. Por el contrario,
los resultados revelan que la hipótesis de difusión tiene una gran influencia en
la absorción. En particular, cuando se imponen las condiciones de equilibrio, el
flujo de masa de absorción en la interface es mucho mayor para la hipótesis de
difusión 1D que para la 2D en ambos casos.

La Figura 5.14b presenta resultados idénticos para el método de imposición.
Sin embargo, esta figura también compara el flujo de masa local a lo largo de
la longitud del flujo determinado para diferentes hipótesis de difusión cuando
Re = 50 y Re = 290, pero, en este caso, incluyendo dos métodos diferentes
para considerar la absorción: imponiendo y sin imponer la fracción másica de
equilibrio en la interface. Se puede observar que, cuando se considera Fick1D,
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(b) Fick1D y Fick2D imponiendo y sin
imponer la fracción másica de equilibrio
cuando Re = 50.

Figura 5.14: Comparación del flujo de masa absorbido localmente a lo largo de
la longitud del flujo para diferentes metodologías y números de Reynolds:

el flujo de masa local para los métodos de imposición y sin imposición son casi
coincidentes. Sin embargo, esta similitud no está presente cuando la absorción
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 consideración de
la absorción (imponer vs sin imponer) no tiene una influencia significativa para
Fick1D, mientras que sí la tiene cuando se considera la hipótesis Fick2D (Figura
5.14b).

Se ha observado un efecto similar para la hipótesis de difusión demasa escogida.
Cuando se impone la fracción másica, la hipótesis de difusión tiene una gran
influencia en la masa absorbida (Figura 5.14b), mientras que su trascendencia
es casi imperceptible cuando no se impone la fracción de masa de equilibrio en
la interfaz para Re = 50. Sin embargo, esta diferencia varía con el número 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 difusión 1D.

Para entender la causa de esta disparidad, la Figura 5.15a ilustra el perfil de
la fracción másica sobre la dirección transversal (z) a la salida del tubo vertical
(x = 1.5m), mientras que la Figura 5.15b presenta la fracciónmásica en la interfaz
a lo largo de la longitud del flujo,para Re = 50 y condiciones de imposición.

De acuerdo con los resultados de la Figura 5.15a, la disminución de la fracción
de masa a lo largo de la dirección transversal y, por lo tanto, la absorción, es
mayor cuando se asume la difusión 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 contradicción 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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(b) Fracción másica de LiBr en la interface
a lo largo de la longitud del flujo para el
método de Fick impuesto y dos diferentes
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(c) Fracción másica de LiBr en la interface a lo largo de la dirección transversal z a la
salida del tubo (x = 1.5 m) utilizando el método de Fick no impuesto y dos hipótesis de
difusión.

Figura 5.15: Diferentes perfiles de fracción másica de LiBr para diferentes meto-
dologías cuando Re = 50.

la cantidad de agua que se transfiere al líquido de la solución depende del flujo de
difusión de especies (JLiBr, Ecuación (5.12)) de la ecuación de especies (Ecuación
(5.10)), el cual se basa en la ley de Fick y supone una difusión 2D.

Así, como la absorción evaluada al imponer la fracción másica es mayor en el
caso 1D (Figura 5.14), el calor generado también aumenta, incrementando la
temperatura en la interface. En consecuencia, la fracción de masa de equilibrio
(determinada por la ecuación de Duhring, Figura 5.4) es mayor para 1D que
para 2D. Este aumento de la fracción de masa conduce a una reducción del
gradiente, disminuyendo la absorción de masa de vapor en la interface, el cual
depende de la diferencia de fracción másica. 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 película considerada por el modelo es menor. Esto también
resulta en una mayor fracción de masa de LiBr en la salida para Fick1D. Por lo
tanto, el método Fick propuesto que impone la fracción de masa no representa
correctamente la hipótesis de difusión 1D. Debido a esto, se descarta el método
de Fick1D imponiendo las condiciones de equilibrio y no se utilizará más en el
presente trabajo de tesis doctoral.

Para el método de Fick sin imposición, la Figura 5.15c muestra los resultados
del perfil de la fracción másica en la dirección transversal (z) a la salida del tubo
(x = 1.5 m) para Re = 50. Lo interesante de los datos de la Figura 5.15c es que
el perfil de la fracción másica es casi igual para ambas hipótesis (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 podría residir en que en el método
sin imponer, el término fuente de las ecuaciones de conservación está 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 fracción
másica en el líquido, el flujo de masa absorbido es mayor para Fick1D respecto a
Fick2D y, como resultado, los términos fuente. Esta mayor absorción tiene varias
consecuencias.

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

Así, cuando Re = 50, el aumento del flujo de masa debido a la hipótesis 1D es
neutralizado por la disminución del gradiente de la fracción másica, alcanzando
niveles de absorción similares en ambas hipótesis (1D y 2D). Para Re = 290, el
comportamiento es también similar, pero las diferencias son ligeramente superio-
res.

Por último, se ha procedido a comparar la influencia de la hipótesis de la
difusión en el método de Higbie. Descartado el método de imposición, en el caso
de Higbie no se ha impuesto la fracción másica en la interface. La Figura 5.16
muestra en modo de comparación los resultados del flujo local en la dirección
longitudinal para ambas hipótesis (1D y 2D) cuando Re = 50.

En la Figura 5.16 es aparente que, en este caso, la hipótesis tiene una gran
influencia en la absorción, siendo considerablemente mayor en el caso de difusión
1D. En el método Higbie, el cálculo de flujo de masa no depende del perfil de
la fracción másica en el film. Por lo tanto, según Higbie el aumento del vapor
absorbido no influye en la estimación de la absorción. Por esta razón, con el
método de Higbie, la hipótesis de difusión másica escogida tiene un gran efecto,
siendo mayor el flujo de masa absorbido en el caso de difusión unidireccional.

Resumiendo, en este apartado se ha demostrado que la metodología y la
hipótesis empleada para el cálculo de flujo de masa absorbido influyen en los
resultados del modelo. Asimismo, los resultados han ilustrado que imponer la
temperatura de equilibrio o la fracciónmásica de equilibrio es indiferente. Además,
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Figura 5.16: Flujo de masa de vapor local absorbido a lo largo de la dirección lon-
gitudinal con el método Higbie 1D y Higbie 2D sin sin imponer la concentración
cuando Re = 50.

en este apartado se ha demostrado que, cuando se imponen las condiciones de
equilibrio en la interface, el ratio de absorción calculado no coincide con el
vapor introducido en el film en el caso de Fick1D. Por esta razón, el método de
imposición ha sido descartado. Igualmente, como la difusión vapor-líquido de
LiBr en la interface es despreciable, la hipótesis de difusión másica unidireccional
(1D) ha sido la seleccionada para los modelos numéricos. Sin embargo, en esta
sección se ha demostrado que, desde el punto de vista de la absorción, tanto Fick
1D, como Higbie 1D pueden ser válidos. Por lo tanto, en los posteriores análisis
se aplicarán estos dos métodos en los modelos, sin imponer la fracción másica en
ambos:

Fick unidireccional (1D) sin imponer la fracción másica.

Higbie unidireccional (1D) sin imponer la fracción másica.

Modelización de la interface

Como se ha comentado anteriormente en la Sección 5.2.8, en la bibliografía
existen dos tendencias para la introducción del análisis de la absorción:

1. Considerar la interface en una única celda.

2. Considerar la interface en varias celdas.

En este apartado se estudiarán las diferencias existentes en los resultados de
la forma de considerar la interface. Este análisis se ha efectuado para las dos
metodologías 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 única celda
(Sección 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 número de elementos necesarios en la dirección 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 dirección x 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.
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(b) Re = 290.

Figura 5.17: Flujo de masa de vapor local absorbido a lo largo de la dirección
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 máximo
del flujo.

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 Sección demuestran que, aunque los resul-
tados del flujo másico de absorción 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 razón, se descarta la modelización de la
interface por medio de varias celdas. Así, en los modelos que se presentan a
continuación la interface se ha modelado mediante una celda.

5.3.4 Análisis de la influencia de las condiciones de operación en la ab-
sorción

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

1. Número de Reynolds del flujo de la solución.

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 dirección
longitudinal con el método Higbie 1D con 2 diferentes formas de modelar la
interface cuando Re = 290.

3. Fracción másica de entrada de la solución.

Efecto del número de Reynolds

En este apartado se va a analizar la influencia del número de Reynolds de la
solución modelizando la interface con una celda y empleando las propiedades
termofísicas constantes en las dos metodologías 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 refrigeración (Figura 5.19b) obtenidos
con las dos metodologías en el rango de Reynolds de 50 ≤ Re ≤ 290. Las
condiciones de trabajo han sido idénticas a las empleadas en la Sección 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 máximo cuando
Re = 75 (Figura 5.19a). Y para el caso del flujo de calor, crece con el número
de Reynolds (Figura 5.19b). Sin embargo, los valores obtenidos en ambos casos
son mayores en el caso de Fick 1D y, básicamente, 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 números 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 números de Reynolds, el pico
máximo del flujo de masa absorbido es mayor. Cuanto menor es Reynolds,
menores son el flujo de masa de la solución (Ecuación (1.4)) y el espesor del film
(Ecuación de Nusselt (1.6)). Por consiguiente, la disminución de la temperatura
de la interface es mayor en bajos números de Reynolds. Como resultado, la
fracción másica de equilibrio también es menor (Figura 5.4) y, por lo tanto, el
flujo de masa de vapor absorbido aumenta. Además, como la capa límite térmica
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Figura 5.19: Resultados globales obtenidos con el modelo numérico para diferen-
tes números de Reynolds y metodologías.
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(b) Higbie 1D.

Figura 5.20: Flujo de masa de vapor local absorbido a lo largo de la dirección
longitudinal para diferentes números de Reynolds obtenidos con diferentes me-
todologías.

se desarrolla antes en bajos números de Reynolds, este punto máximo se produce
en una distancia longitudinal más próxima a la entrada. Por el contrario, cuanto
mayor es el número de Reynolds, más se retrasa el punto de absorción máximo
longitudinalmente y menor es su valor.

No obstante, en Reynolds bajos se origina un descenso notable del flujo local
aguas abajo del pico. Esta disminución es menor cuanto mayor es el número
de Reynolds. Asimismo, en el rango de estudio, el flujo de absorción tiende a
un valor constante a la salida del absorbedor, el cual aumenta con el número de
Reynolds. Por consiguiente, existirá un número de Reynolds que maximiza el
flujo absorbido para cada longitud de tubo. Esta conclusión también fue reportada,
por ejemplo, por Hofmann y Kuhlmann [129] y García-Rivera et al. [53]. Este
Reynolds óptimo será menor cuanto menor es la longitud del tubo.



Metodología para el análisis de la transferencia de calor y masa en absorbedores
falling film heat exchangers 105

En el rango de los números de Reynolds de este estudio, cuando se utiliza Fick
1D, el pico máximo es mayor que con Higbie 1D. Sin embargo, como resultado
de la alta absorción, la disminución del flujo de masa absorbido es menor con
Higbie 1D. Por lo tanto, los resultados de flujo local no varían tanto con Higbie
1D. Esto es debido a que, en el método de Higbie, la cantidad de vapor absorbida
no tiene tanta repercusión (Ecuación (1.27)). Por lo tanto, se observa que el
método de Fick 1D es más sensible a los cambios de fracción másica debidos a la
absorción que el modelo de Higbie 1D.

Efecto de la transferencia de calor del agua de enfriamiento

En el análisis de la influencia del número de Reynolds, se ha comentado que
el flujo de absorción también depende de la transferencia de calor en la dirección
transversal. No obstante, su influencia no es similar para todos los números 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 convección del agua de enfriamiento.
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(b) Higbie 1D.

Figura 5.21: Flujo de masa de vapor local absorbido a lo largo de la dirección
longitudinal para Re = 50 y Re = 290 y diferentes coeficientes de convección
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 convección.
Asimismo, el pico máximo de absorción se crea en una distancia longitudinal
menor con el aumento de la carga convectiva. Esto se debe a que el aumento de
la convección mejora la capacidad de transferir calor del agua de enfriamiento.
Como resultado, la capa límite térmica se desarrolla a mayor velocidad y la
disminución de la temperatura se logra en una distancia longitudinal menor.

De acuerdo con los resultados de la Figura 5.21, la mejora de la convección
tiene un mayor impacto en la absorción en el caso de Re = 290. El espesor del
film aumenta con el número de Reynolds, así 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 absorción
calculado y, por consiguiente, el calor generado en la absorción, son mayores en
el caso del método de Fick 1D. Así, cuanto mayor es la absorción (Fick 1D), la
mejora obtenida con el aumento de la convección del agua de enfriamiento es
mayor.

Sin embargo, el incremento obtenido al pasar de hH2O = 6000
(
W m-2 K-1)

a hH-2O = 8000
(
W m2 K-1) no es muy considerable. Por lo tanto, la mejora de

la absorción se satura a partir de una carga de enfriamiento del agua, por lo que
no sería interesante desde el punto de vista de diseño.

En resumen, los resultados de los modelos revelan que el aumento de la
convección del agua de enfriamiento mejora la absorción, aunque, para el caso
analizado, este incremento se satura a partir de hH2O = 6000

(
W m2 K-1). Asi-

mismo, este aumento en la absorción es mayor en el caso de Re = 290, así como
para el método de Fick 1D.

Efecto de la fracción másica de LiBr inicial de la solución

Tanto los resultados experimentales [50, 51], como los numéricos [29, 129]
de la literatura han demostrado la influencia de la fracción másica de entrada en la
absorción. Para analizar cómo influye esta variable en los dos métodos, la Figura
5.22 presenta la evolución del flujo local de masa absorbido para las dos fracciones
másicas (win,LiBr = 0.6 y win,LiBr = 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
másicas de entrada (win,LiBr = 0.6 y win,LiBr = 0.58) y números 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 fracción másica 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 análisis de la
influencia del número de Reynolds de la solución, el método de Fick 1D es más
sensible a las variaciones de fracción másica. La disminución observada en los
modelos también fue reparada en los trabajos experimentales de Miller y Keyhani
[50], Medrano et al. [51] y García-Rivera et al. [53]. Así, con el objetivo de
maximizar la absorción, la fracción másica de entrada tendrá que ser la máxima
posible, siempre y cuando no se generen problemas de cristalización.

5.3.5 Comparación con los resultados experimentales

Como se ha mencionado en la Sección 5.1, en la bibliografía se han utilizado
diferentes formulaciones en los modelos numéricos y cálculos analíticos. En
algunos casos, los resultados de los modelos han sido comparados con datos
experimentales. No obstante, todavía no se ha comparado la diferencia existente
entre las diferentes metodologías de cálculo y procedimientos de introducción
del flujo de absorción, frente a los resultados experimentales.

Por esta razón, se analizan y comparan los resultados numéricos considerando
las mismas condiciones de trabajo de los estudios experimentales. Debido a la
falta de información 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 operación han sido descritas en la Tabla 5.2:

Medrano et al.[51].

Takamatsu et al. [52].

García-Rivera et al. [53].

Con el objetivo de realizar la evaluación de los modelos propuestos, en primer
lugar la Figura 5.23 muestra la comparación 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 absorción con el número de
Reynolds. Al contrario, en los dos métodos usados en los modelos numéricos la
absorción 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 número 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 comparación 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: Comparación 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: TH2O = 20 oC y TH2O = 25 oC.
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Figura 5.24: Comparación 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 comparación
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 absorción
disminuye con el número 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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más similares a la experimentación de Takamatsu et al. [52] (Figura 5.24). Casi
la totalidad de los flujos de absorción obtenidos con Fick 1D están dentro del
rango de incertidumbre de las mediciones. Excepto en el caso de Re = 550 y
TH2O = 25 oC, la diferencia del resto de resultados está por debajo del 6%.

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

Para finalizar con la comparación, se ha examinado la diferencia entre los
resultados experimentales de García-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 comparación del flujo de calor absorbido por el agua de refrigeración.
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(a) Flujo de masa de vapor absorbido.
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(b) Flujo de calor absorbido por el agua
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Figura 5.25: Comparación entre resultados experimentales del trabajo de García-
Rivera et al. [53] y los resultados numéricos.

Tal y como ocurre en la comparación 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 número de Reynolds hasta Re ≈
110, donde comienza a descender con el número de Reynolds (Figura 5.25a).
Por lo cual, tanto los resultados numéricos como experimentales señalan que
existe un número de Reynolds óptimo que maximiza la absorción de vapor. En
las condiciones de trabajo del absorbedor analizado, este número de Reynolds
tendría un valor de Re ≈ 110.

En el caso del flujo de calor (Figura 5.25b), éste aumenta con el número de
Reynolds, aunque, en números 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 están 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 están igualmente dentro de la incertidumbre de medida.

En definitiva, los resultados obtenidos con el método Fick 1D han sido más
parejos a los experimentales. Éstos reflejan una correlación positiva con los re-
sultados de Takamatsu et al. [52] y García-Rivera et al. [53] cuando se emplea
Fick 1D. La mayor parte de estos resultados están dentro de la incertidumbre
de medida de estos resultados de ensayos experimentales. Además, en estos casos
la absorción 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 reformulación de este
tiempo de contacto podría igualar estas diferencias.

5.4 Conclusiones

A lo largo del Capítulo 5 se han definido las formulaciones matemáticas y las
diferentes metodologías que se han utilizado en los modelos numéricos, realizando
la comparación entre ellas. Los resultados de la absorción han mostrado que éstas
varían en función de los tres criterios seleccionados para modelar la absorción: i)
la metodología para considerar la absorción (imponer la fracción másica o no); ii)
la manera de determinar el flujo de masa absorbido (Fick frente a Higbie); y iii)
de la hipótesis de la difusión en la interface (1D frente a 2D).

Los resultados han mostrado que, en el método de imposición, es indiferente
imponer en la interface la fracción másica de equilibrio o la temperatura de
equilibrio. Además, se ha observado que, al imponer la fracción másica en la
interface con el método Fick 1D, el flujo de absorción calculado y la cantidad de
agua introducida en la solución líquida no coinciden. Una conclusión 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
hipótesis de difusión unidireccional y, por consiguiente, los métodos seleccionados
han sido Fick 1D y Higbie 1D sin imponer la fracción másica. En cuanto a la
modelización de la interface, se ha optado por realizarlo con una sola celda debido
al menor coste computacional.

Una vez escogida la metodología, se ha estudiado la influencia del número
de Reynolds, la refrigeración del agua y la fracción másica de entrada. Los
resultados han evidenciado que existe un número de Reynolds que maximiza la
absorción de vapor para cada longitud de tubo. Igualmente, se ha observado que
la mejora debida al aumento del poder de refrigeración del agua de enfriamiento
se satura a partir de un número de Reynolds, específico para cada configuración
de absorbedor. Además, los resultados han mostrado que la disminución de la
fracción másica de entrada reduce considerablemente la absorción local.

Comparando los dos métodos, la tendencia del flujo local de absorción en la
dirección longitudinal ha sido la misma. No obstante, la absorción obtenida con
Fick 1D ha sido superior y éste ha mostrado mayor sensibilidad a los cambios de
la fracción másica. Sin embargo, el bajo coste computacional característico del
modelo Higbie 1D resulta un gran atractivo para su aplicación en modelos 3D.
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Cabe destacar que la diferencia entre métodos se ha mantenido estable. Por lo
tanto, una reformulación del tiempo de contacto en el método de Higbie podría
igualar estas disparidades.

Por último, la comparación con los resultados experimentales de Takamatsu
et al. [52] y García-Rivera et al. [53] ha demostrado una mayor fiabilidad del
modelo de Fick 1D, ya que la mayor parte de los resultados obtenidos están
dentro del rango de incertidumbre de medida de los ensayos, además de tener la
misma tendencia. Por lo tanto, se verifica que la metodología propuesta basada
en Fick con difusión unidimensional es una metodología válida para el análisis de
los fenómenos de transferencia de calor y masa de absorbedores.





6 | ANÁLISIS DEL EFECTO DE LA TERMO-
DIFUSIÓN EN ABSORBEDORES FALLING
FILM HEAT EXCHANGERS

6.1 Introducción

En el Capítulo 5 se ha estudiado la diferencia existente entre las diferentes me-
todologías 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 fracción másica. Éstos dan pie a diferentes
mecanismos de transferencia de calor y masa.

Tal y como se ha mencionado en las Sección 1.5, Killion y Garimella efec-
tuaron una revisión crítica de los modelos acoplados de la transferencia de calor
y masa en absorbedores falling film [157]. No obstante, es importante resaltar
que, en este artículo de revisión, los análisis 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 parámetros en la
transferencia de calor y masa simultáneos 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 región de entrada y, decrece aguas abajo. Además,
Mittermaier y Ziegler [102] determinaron en su trabajo numérico que el efecto
de las propiedades variables en la transferencia de calor y masa es pequeño.

Destacadamente, la mayor parte de los trabajos estudiados en los Capítulos 1,
3 y 4 solamente consideraron la transferencia de masa como consecuencia del
gradiente de fracción másica. 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 podrían jugar un cierto rol en los fenómenos de transporte de
absorbedores.

En cuanto a los análisis 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−H2O) por medio
de la técnica de interferometría holográfica. Los resultados mostraron que el
coeficiente Soret es negativo, del orden de −3 · 10−3 K−1. Como resultado, el
componente más denso, en este caso el cloruro de litio, migra hacia la región más
caliente. Así, la transferencia de masa producida a causa del gradiente térmico
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mejoraría el transporte de la sal hacia la interface (en este caso la región de alta
temperatura). Este impacto podría generar diferencias en la transferencia de calor
y masa en la interface y, por lo tanto, a lo largo del film de la solución. Asimismo,
según Hosseinnia et al. [131], podría esperarse el mismo efecto para las soluciones
LiBr−H2O.

Desafortunadamente, la atención 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 interdifusión y
el efecto Soret, así 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 analizó 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−H2O. Sin embargo, existe muy poco conocimiento sobre este efecto. Así,
la presente sección examinará la influencia de la termodifusión en un absorbedor
de LiBr−H2O de tipo falling film vertical por medio de un modelo numérico
bidimensional de dos fases, basado en el método de volúmenes finitos.

La estructura del presente capítulo es el siguiente.

En la Sección 6.2 se define la metodología numérica utilizada, donde se espe-
cifican el mallado y las condiciones de contorno (Sección 6.2.1), las condiciones
de operación y propiedades térmicas (Sección 6.2.2), así como las ecuaciones
gobernantes (Sección 6.2.3) y la metodología utilizada para la modelización de la
absorción incluyendo el efecto de la termodifusión (Sección 6.2.4).

Una vez definida la metodología numérica, en la Sección 6.3 se muestran
los resultados obtenidos con los modelos. Primero, en la Sección 6.3.1 se estudia
el impacto que genera la termodifusión en la absorción por medio de las dos
metodologías seleccionadas en el Capítulo 5. A continuación, se examina cómo
influye el valor del coeficiente de termodifusión en las cantidades de vapor
absorbidas (Sección 6.3.2). Para concluir el capítulo, se investiga el impacto de
las condiciones de operación en el efecto de la termodifusión.

Para finalizar, en la Sección 6.4 se presentan las conclusiones obtenidas en
este capítulo.

6.2 Modelo numérico

6.2.1 Dominio computacional, condiciones de contorno y discretización.

A diferencia del modelo del Capítulo 5, el modelo numérico está basado en
las siguientes hipótesis:

1. El flujo es laminar.
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2. El equilibrio de la presión de vapor es asumido en la interface.

3. Los efectos de Duffour y Marangoni no han sido considerados.

4. Las fases de líquido y vapor son incompresibles.

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

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

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

6.2.2 Condiciones de operación y propiedades termofísicas

Las condiciones de operación se han resumido en la Tabla 5.5 de la Sección
5.3.1. En cuanto a las propiedades termofísicas, se ha supuesto que éstas no varían
con la temperatura y la fracción másica. Excepto el coeficiente de termodifusión,
DT, el cálculo del resto de las propiedades se ha realizado tal y como se ha detallado
en la Sección 5.2.4.

Respecto al coeficiente de termodifusiónDT de la solución binariaLiBr−H2O,
éste no ha sido medido hasta el día de hoy. Por esta razón, en el Capítulo 6 se
ha estudiado la influencia que tiene la termodifusión en la absorción para dife-
rentes valores de DT dentro del rango −5 · 10−11 ≤ DT ≤ 0 . La elección del
signo negativo ha sido a raíz de la existencia de varios trabajos que muestran
que el coeficiente DT de una solución salina es negativo. Colombani et al. [242]
midieron una solución salina similar, el cloruro de litio, a diferentes fracciones
másicas y observaron que el coeficiente de termodifusión de la mezcla era ne-
gativo. Asimismo, se han realizado diferentes ensayos para la medición de este
coeficiente por medio de la técnica de la columna termogravitacional [243] en
el laboratorio del Grupo de Mecánica de Fluidos de Mondragon Unibertsitatea.
Desafortunadamente, la mezcla de LiBr−H2O no puede llegar a la condición
estacionaria debido al gradiente de densidad adverso generado, el cual es termo-
hidrodinámicamente inestable bajo el efecto termogravitacional [244]. Por lo
tanto, este hecho confirma que el coeficiente de termodifusión de esta mezcla
(LiBr−H2O) a wLiBr = 0.6 es negativo.
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6.2.3 Ecuaciones gobernantes

El modelo numérico se ha basado en el modelo del Capítulo 5. La única
diferencia reside en la inclusión del componente de la transferencia de masa
térmica en la absorción de vapor de la interface, así como en la transferencia de
masa en el interior del film. Por lo tanto, las ecuaciones de conservación de masa,
momento, especies y energía, así como la ecuación 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 difusión de especies (JLiBr) de la Ecuación 5.10, ade-
más de transformar los términos fuente relacionadas con la absorción de vapor
(SLiBr, Sαn y SQ). Concretamente, para el cálculo del flujo de difusión de espe-
cies, se ha utilizado la expresión descrita en [245], en el cual el mecanismo de
transferencia de masa térmica depende de la fracción másica inicial (w0,LiBr).

JLiBr = −ρlD∇wLiBr − ρlDTw0,LiBr (1− w0,LiBr)∇T. (6.1)

6.2.4 Metodología

Basándose en la metodología definida en el Capítulo 5, en este Capítulo 6
la interface se ha modelizado mediante una sola celda (Sección 5.2.8). Por lo
tanto, los términos fuente se han calculado por medio del flujo local de masa de
vapor absorbido (ṁ

abs
). Sin embargo, de la misma forma que en el caso de la

difusión de especies (Ecuación (6.1)), el flujo de vapor absorbido es calculado
considerando los flujos de masa absorbidos originados por el gradiente de fracción
másica (ṁabs,D) y el gradiente de temperaturas (ṁabs,DT

), el cual se representa
mediante la Ecuación (6.2):

ṁabs = ṁabs,D + ṁabs,DT
. (6.2)

El análisis de la influencia de la termodifusión en la absorción se ha basado en
las dos metodologías escogidas en el Capítulo 5: Fick 1D y Higbie 1D, ambos
sin imponer la fracción másica en la interface. Así, de manera similar a la parte
final del Capítulo 5, el cálculo del flujo másico absorbido como resultado de
la diferencia de fracción másica se ha realizado mediante dos diferentes leyes
(Fick o Higbie), así como dos hipótesis (difusión 1D y difusión 2D) (Ecuaciones
(6.3a)-(6.3d)), cuyo desarrollo se ha definido en la Sección 5.2.6:

ṁabs,D,Fick 2D = −ρlD

[
∂wLiBr

∂n

]
if
, (6.3a)

ṁabs,D,Fick 1D = − ρlD

wLiBr

[
∂wLiBr

∂n

]
if
, (6.3b)

ṁabs,D,Higbie2D = ρl

√
Dumax

πx

(
w
eq
LiBr,if − wLiBr,∞

)
, (6.3c)

ṁabs,D,Higbie1D =
ρl

wLiBr,if

√
Dumax

πx

(
w
eq
LiBr,if − wLiBr,∞

)
. (6.3d)
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Por su parte, el flujo demasa como resultado de la termodifusión, ha sido calculado
mediante la Ecuación (6.4):

ṁabs,DT
= −ρlDTw0,LiBr (1− w0,LiBr)

[
∂T

∂n

]
if
, (6.4)

donde
[
∂T
∂n

]
if es el gradiente de la temperatura en la dirección normal de la

interface.

Asimismo, se ha considerado la suposición de equilibrio termodinámico en la
interface. Por consiguiente, el cálculo de la fracción másica de equilibrio de la
interface se ha realizado de la misma forma en la que se ha definido en la Sección
5.2.7. Igualmente, la densidad de área interfacial se ha calculado por medio de la
Ecuación (5.47).

6.3 Resultados y discusión

En la Sección 6.3, se ha estudiado el efecto de la termodifusión aplicando los
dos métodos seleccionados en el Capítulo 5. Una vez escogida la metodología, en
la Sección 6.3.2 se ha analizado la influencia del coeficiente de termodifusión en
la absorción. Por último, en la Sección 6.3.2 se examina el fenómeno de la termo-
difusión bajo diferentes condiciones de operación y propiedades termofísicas tales
como el coeficiente de termodifusión, el número de Reynolds, la transferencia
de calor del agua de enfriamiento y la fracción másica de LiBr de la entrada.

6.3.1 Análisis de la termodifusión

Durante el desarrollo del Capítulo 5 se han seleccionado las metodologías
Fick 1D y Higbie 1D, ambas sin imponer la fracción másica en la interface. Por
esta razón, primero se ha analizado la influencia que conlleva la consideración
del mecanismo de transferencia de masa térmica en ambas metodologías.

Con el objetivo de comparar la influencia de la termodifusión en las dos
metodología escogidas, la Figura 6.1 muestra el flujo de absorción local a lo largo
de la dirección longitudinal para los métodos Fick 1D y Higbie 1D sin imponer
la fracción másica para DT = 0 y DT = −5 · 10−11 m2s−1K−1, cuando Re = 50.

Los resultados de la Figura 6.1 revelan que, en ambos métodos, la termodifu-
sión incrementa el flujo de masa local absorbido. Este comportamiento también
fue observado por Hosseinnia et al. [132]. Esta mejora de la absorción 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 absorción debido al mecanismo
térmico crece hasta llegar al pico máximo de absorción. Aguas abajo del pico,
esta mejora se mantiene relativamente constante.

Este avance en la absorción depende del efecto en los dos flujos másicos de
absorción definidos (Ecuación (6.2)): uno a causa del gradiente de la fracción
másica (ṁabs,D) y el otro como resultado del gradiente de la temperatura (ṁabs,DT

).
La Figura 6.2 representa los diferentes flujos másicos de absorción 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 termodifusión en el flujo de masa local de vapor absorbido
en la dirección longitudinal para las dos metodologías escogidas cuando Re = 50.

1D (Figura 6.2a) y Higbie 1D (Figura 6.2b), ambos sin imponer la fracción másica.
Por un lado, se ilustra el flujo másico local absorbido sin considerar el efecto
de la termodifusión ṁabs[DT = 0]. Obviamente, en este caso el flujo másico
total (ṁabs) es igual al flujo másico absorbido como resultado del gradiente de
fracción másica (ṁabs,D), ya que no existe la absorción como resultado de la
diferencia de temperaturas (ṁabs,DT

[DT = 0] = 0). Por otro lado, se presentan
las tres expresiones diferentes del flujo de masa absorbido cuando DT = −5 ·
10−11

(
m2s−1K−1

)
: el flujo de masa local debido al gradiente de fracción másica

(ṁabs,D), el flujo local debido al gradiente de temperaturas (ṁabs,DT
) y la suma

de ambos términos, esto es, el flujo de masa local absorbido total (ṁabs).

En el caso del método Fick 1D (Figura 6.2a), los resultados revelan que el flujo
de absorción causado por el gradiente de fracción másica (ṁabs,D) en el caso con
termodifusión es bastante mayor que el flujo total en el caso sin termodifusión
(ṁabs[DT = 0]). Asimismo, los resultados muestran que el incremento observado
en este término es considerablemente superior al componente térmico (ṁabs,DT

).
Al sumar ambos efectos, la mejora en la absorción es importante.

En cuanto al método de Higbie 1D (Figura 6.2b), la mejora total en la
absorción es menor que en el caso de Fick 1D. En este caso la absorción no
depende de la transferencia de masa próxima a la interface (esto es, no depende
del gradiente de la fracción másica en la interface). Además, el incremento de la
absorción aumenta la temperatura de la interface. Como resultado, en la mayor
parte de la longitud el flujo de masa total local sin considerar la termodifusión
(ṁabs[DT = 0]) es mayor que el originado por el gradiente de fracción másica
cuando se toma en cuenta la termodifusión (ṁabs,D). Por lo tanto, el incremento
del flujo de absorción debido a la termodifusión está relacionado con el término
térmico (ṁabs,DT

). Así, el incremento del flujo debido a la termodifusión es
pequeño.
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(a) Fick 1D.
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(b) Higbie 1D.

Figura 6.2: Efecto de la termodifusión en el flujo de masa absorbido total (ṁabs),
flujo de masa absorbido originado por el gradiente de fracción másica (ṁabs,D) y
el flujo de masa absorbido originado por el gradiente de temperaturas (ṁabs,DT

)
a lo largo de la dirección longitudinal cuando Re = 50 para diferentes métodos:

Con el objetivo de comprender mejor el fenómeno, la Figura 6.3 muestra
el esquema del fenómeno de transporte en un falling film vertical de la mezcla
LiBr−H2O en el caso de que el coeficiente de termodifusión es negativo (DT <
0, Figura 6.3a) y cuando es positivo (DT > 0, Figura 6.3b). Como el componente
absorbido es el agua, éste ha sido considerado como referencia para señalar los
mecanismos de transferencia de masa de la Figura 6.3. Así, JH2O,D es el flujo de
transferencia de masa de la especie H2O dentro de la mezcla líquida causado por
el gradiente de fracción másica, mientras que JH2O,DT

se origina por medio del
gradiente de temperatura.

Cuando el coeficiente de termodifusión es negativo, DT < 0, (Figura 6.3a),
como resultado de la transferencia de masa térmica, el componente más denso del
film líquido (en este caso LiBr) migra hacia la parte más caliente, mientras que el
menos denso (en este caso H2O) se dirige hacia la parte fría (JH2O,DT ). Asimismo,
en este caso, la transferencia de masa del agua dentro de la mezcla a causa del
gradiente de fracción másica (JH2O,D) también tiene la misma dirección debido
al incremento de la fracción másica de agua como resultado de la absorción en la
zona de la interface. Por lo tanto, ambos mecanismos de transferencia de masa se
suman.

Por el contrario, cuando el coeficiente de termodifusión 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 (JH2O,DT ),
en este caso cambia de dirección (parte hacia la zona caliente), mientras que la
dirección de (JLiBr, D) continúa inalterada.

Además, cuando DT > 0, como la dirección de la transferencia de masa
en base al gradiente de temperatura del agua es hacia el exterior, no se genera
la absorción producida por el efecto de la termodifusión (Figura 6.3b). Por el
contrario, cuandoDT < 0, al migrar el agua hacia la parte fría por termodifusión,
se genera una absorción a causa del mecanismo térmico (ṁabs H2O,DT

> 0), así
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(b) DT > 0.

Figura 6.3: Esquema del fenómeno de transporte en un falling film vertical con
la mezcla LiBr−H2O para:

como la absorción debido al gradiente de fracción másica ṁabs H2O,D . Juntos,
ambos efectos conllevan al incremento de la absorción total de agua en la interface,
incrementando el calor generado.

En resumen, los resultados demuestran que el efecto de la termodifusión
mejora la absorción en los absorbedores de LiBr−H2O como resultado de la
misma dirección de los dos mecanismos de transferencia de masa, el cual se debe a
la naturaleza negativa del coeficiente de termodifusión 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 termodifusión en la absorción, debido a
que en esta teoría el componente másico del flujo de masa absorbido ṁabs H2O,D

no depende del transporte de masa en el interior del film. Una opción para
tomare en cuenta este fenómeno podría ser integrar la transferencia de masa
térmica en el desarrollo definido por Higbie (Sección 1.4.2). Esto se podría
lograr combinando la primera ley de Fick [118] (Ecuación (1.12)) y la Ecuación
(6.1), para la obtención de la Ecuación (1.22). Sin embargo, este análisis no está
directamente alineado con los objetivos de esta tesis doctoral. Por lo tanto, los
modelos para el estudio de la influencia de la termodifusión se han realizado
utilizando el método de Fick 1D sin imponer la fracción másica en la interface.
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6.3.2 Análisis de la influencia de las condiciones de operación en la ab-
sorción

Efecto del coeficiente de termodifusión

Una vez estudiado el efecto de la termodifusión utilizando los dos métodos
seleccionados en el Capitulo 5, se ha analizado la influencia de diferentes valores
de DT en la absorción estimada por medio del método Fick 1D sin imponer
la fracción másica. La Figura 6.4 expone el flujo de masa local absorbido en la
interface y en la dirección longitudinal para diferentes valores deDT (−5·10−11 <
DT < 0

(
m2s−1K−1

)
), 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 DT.

Los resultados de la Figura 6.4 ilustran que cuanto mayor es el valor absoluto
de DT, mayor es el flujo de masa total absorbido. Sin embargo, la mejora se hace
más evidente a partir de |DT| > 1 · 10−11

(
m2s−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 termodifusión (Figura 6.5b) para diferentes
valores de DT, cuando Re = 50.

Los resultados evidencian que la mejora en la absorción con el coeficiente
de termodifusión tiende a una relación lineal. A partir de valores de |DT| >
1 · 10−11

(
m2s−1K−1

)
, se obtienen incrementos mayores que el 2.5% en compa-

ración con el caso sin considerar la termodifusión.

En lo que a termodifusión se refiere, hasta la actualidad, se ha prestado muy
poca atención al rol del mecanismo térmico de la transferencia de masa térmica
en la fracción másica y la temperatura en el interior del film. Los pocos estudios
de investigación 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 absorción depende
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(a) Flujo de masa de vapor total promedio
absorbido.
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Figura 6.5: Influencia del coeficiente de difusión térmica DT cuando Re = 50:

de la evolución de las variables termodinámicas en ambas partes. Asimismo, el
estudio de los perfiles de las variables mencionadas proporciona una visión más
amplia de la causa del incremento de la absorción. Con este objetivo, la Figura
6.6 presenta el perfil de la fracción másica de LiBr en la dirección transversal
cuando x = 0.5 m para diferentes valores de DT, cuando Re = 50.
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Figura 6.6: Perfil de la fracción másica de LiBr cuando x = 0.5 m a diferentes
DT cuando Re = 50.

El aspecto más resaltable de los resultados de la Figura 6.6 es que, al considerar
la transferencia de masa térmica, el perfil de la fracción másica varía significativa-
mente. Sin tener en cuenta los efectos de la termodifusión, la fracción másica de
LiBr comienza a descender en la interface, como resultado de la absorción de
vapor. Por el contrario, considerando el mecanismo térmico, la fracción másica
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decrece en ambos extremos del film líquido, creando dos diferentes capas límites
de fracción másica. La primera capa límite se genera debido al gradiente de tem-
peratura en las zonas adyacentes a la pared fría (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 absorción y el mecanismo
térmico). Una implicación de esto es que, como consecuencia de la naturaleza
negativa del efecto Soret, ambas transferencias de masa, una a causa del gradiente
de fracción másica de la mezcla, y la otra debida al gradiente térmico, tienen la
misma dirección en la interface. Por el contrario, en zonas cercanas a la pared
fría, estas direcciones son opuestas, esto es, se crea el efecto Soret. En ambos casos,
cuanto mayor es el valor absoluto de DT, mayor es la disminución en la fracción
másica en zonas adyacentes a la pared fría y, por consiguiente, el gradiente es
superior.

Finalmente, se ha estudiado la influencia de DT en el desempeño del absor-
bedor. La Figura 6.7 muestra la influencia del coeficiente de difusión térmica DT

en el flujo de calor promedio absorbido por el fluido de enfriamiento (Figura
6.7a) y la diferencia en porcentaje respecto al caso sin termodifusión (Figura
6.7b), ambas cuando Re = 50.
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Figura 6.7: Influencia del coeficiente de termodifusión 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
termodifusión. 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 podría incrementarse en un 11% cuando Re = 50.

En resumen, los resultados han mostrado que el incremento de la absorción
(tanto de masa, como de calor) es linealmente proporcional al valor absoluto del
coeficiente de termodifusión DT. Por lo tanto, el uso de fluidos con altos valores
negativos del coeficiente de termodifusión podría contribuir significativamente
a la mejora de absorbedores. Asimismo, se ha observado que, a causa de la
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termodifusión, se generan dos capas límites de fracción másica: una al lado de la
pared fría, y la otra en la interface, las cuales varían la transferencia de masa en el
interior del film.

Efecto del número de Reynolds

Hasta ahora se ha estudiado el efecto de la termodifusión con una sola condi-
ción de trabajo: Re = 50. Sin embargo, como se ha mostrado en el Capítulo 5,
esta influencia puede variar con el número de Reynolds. Para analizar el efecto
del número de Reynolds, en esta sección se han estudiado tres diferentes casos:
Re = 50, Re = 150 y Re = 290, todos ellos considerando que el coeficiente
de termodifusión es de DT = −5 · 10−11

(
m2s−1K−1

)
. La Figura 6.8 presenta

el flujo total local en la interface a lo largo de la dirección longitudinal, para
los tres números de Reynolds mencionados; con y sin considerar el efecto de la
termodifusión.
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Figura 6.8: Flujo local de vapor total absorbido en la interface a lo largo de la
dirección longitudinal para diferentes valores de Re y DT.

Los resultados de la Figura 6.8 demuestran que el efecto de la termodifusión
varía en función del número de Reynolds, siendo su impacto mayor a bajos
números de Reynolds. Asimismo, a causa de que el espesor del film es inferior, se
ha observado que cuanto menor es el número de Reynolds, antes comienza la
mejora como resultado de la termodifusión.

Para realizar la comparación desde un punto de vista cuantitativo, la Figura
6.9 presenta el incremento de la absorción como resultado de la consideración
de la termodifusión para Re = 50, Re = 150 y Re = 290.

Los resultados de la Figura 6.9 revelan que, a medida que el número de
Reynolds aumenta, la mejora promedio debido a la transferencia de masa térmica
es menor. Cuando Re = 290, el incremento de la absorción se reduce hasta casi
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Figura 6.9: Incremento en porcentaje del flujo local de vapor total promedio
absorbido para diferentes valores de Re cuando DT = −5 · 10−11

(
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)
.

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

Con el objetivo de estudiar detalladamente este fenómeno, la Figura 6.10
ilustra el perfil de la fracción másica en la dirección transversal del film para tres
diferentes longitudes de flujo: x = 0.1 m, x = 0.5 m y x = 1.25 m; y para dos
diferentes números 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 termodifusión la reducción
de la fracción másica es mayor en la zona de la interface que al lado de la pared
fría para las tres longitudes de flujo. Asimismo, el coeficienteDT tiene una menor
influencia cuando x = 0.1 m en comparación con las otras dos longitudes de flujo.
Este hecho concuerda con lo observado en la Figura 6.8, ya que el efecto de la
termodifusión es más evidente aguas abajo del pico máximo, el cual se encuentra
en una longitud de flujo mayor que x = 0.1 m. Además, al tomar en cuenta la
termodifusión, los dos frentes de ambas capas límite todavía no han llegado a
coincidir cuando x = 0.1 m. Por el contrario, cuando x = 0.5 m, las dos capas
límite se han unido, por lo que todo el film ha tenido una reducción de la fracción
másica aguas abajo de x = 0.5 m. Por el contrario, cuando DT = 0, solamente
se crea una capa límite de fracción másica y el frente todavía no ha alcanzado la
pared fría cuando x = 1.25 m. Como consecuencia, las zonas adyacentes a esta
pared no han sufrido ninguna variación en la fracción másica.

Por el contrario, cuando Re = 290 (Figura 6.10b) y el mecanismo térmico es
tomado en cuenta, cuando x = 0.1 m la reducción de la fracción másica al lado
de la pared es mayor que en la interface. En esta longitud de flujo, la capa límite
térmica no acaba de desarrollarse y, por lo tanto, la absorción en la interface es
muy pequeña, además de que el efecto de la termodifusión es casi inexistente en
esta zona. Por esta razón, tal y como se ha mencionado en la Sección 6.3.2, el
efecto de la termodifusión se retrasa con el aumento del número de Reynolds.
En este caso, en concordancia con lo mostrado en la Figura 6.8, el efecto en la
fracción másica 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 fracción másica de LiBr a lo largo de la dirección trans-
versal del film para diferentes longitudes de flujo.

Re = 50, en este caso las capas límites no se unen. Además, en ambos casos se
demuestra que se genera un descenso brusco de la fracción másica en las zonas
adyacentes a la pared fría en las zonas cercanas a la entrada, mientras aguas abajo
la velocidad de esta disminución ya no es tan notable. Por el contrario, cuando
DT = 0, solamente se crea una capa límite de fracción másica y el frente todavía
no ha alcanzado la pared fría cuando x = 1.25 m. Como consecuencia, las zonas
adyacentes a esta pared no han sufrido ninguna variación en la fracción másica.

Interesantemente, cuando Re = 290, como resultado del efecto Soret en la
zona de la pared, donde los dos mecanismos tienen la misma dirección en la zona
de la interface, la fracción másica de LiBr es mayor que la fracción másica 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 Ecuación (6.4), el impacto del mecanismo
térmico de transferencia de calor depende del gradiente de temperaturas. Por
lo tanto, la evaluación 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 dirección transversal con
y sin considerar la termodifusión: DT = 0 y DT = −5 · 10−11

(
m2s−1K−1

)
.

Concretamente, la Figura 6.11a presenta para una misma longitud de flujo
x = 0.1 m, mientras que la Figura 6.11b muestra para un mismo número de
Reynolds Re = 290.
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Figura 6.11: Perfil de la temperatura a lo largo de la dirección transversal del
film.

Lo que destaca en la Figura 6.11 es que la consideración de la termodifusión
implica un pequeño 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 absorción causada por este mecanismo
térmico. No obstante, el impacto no comienza hasta que el frente de la capa
límite térmica alcanza la interface.

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

Por su lado, la Figura 6.11b muestra un comportamiento muy similar. A
causa del desarrollo de la capa límite, el efecto de DT solamente se puede apreciar
en las mayores longitudes de flujo. Asimismo, una vez alcanza la interface el
frente de la capa límite, 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 fracción másica de LiBr
(Figura 6.10).

Para concluir con la sección, se ha efectuado el análisis del desempeño del
absorbedor para diferentes números 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 inclusión de la termodifusión.
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Figura 6.12: Incremento en porcentaje del flujo de calor promedio absorbido
por el agua de enfriamiento para diferentes valores de Re cuando DT = −5 ·
10−11
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Los resultados de la Figura 6.12 muestran que, tal y como ocurre con el flujo
demasa absorbido, el incremento en el flujo de calor disminuye exponencialmente
con el número de Reynolds. Aun así, 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 Sección 5.3.4, la capacidad de enfriamiento
tiene efecto en la absorción, aun sin considerar el mecanismo de transferencia de
masa bajo el gradiente térmico. Por consiguiente, realizando el análisis del perfil
de temperaturas de la Figura 6.11, se prevé que igualmente impacte en el com-
portamiento de la termodifusión. Para estudiar esta influencia, se ha examinado
el resultado de los diferentes coeficientes de convección analizados en la Sección
5.3.4: 2027 ≤ hH2O ≤ 8500

(
W m-2 K-1).

La Figura 6.13 muestra el incremento en porcentaje del flujo de masa de
vapor promedio absorbido como resultado de la termodifusión para diferentes
coeficientes de convección cuando DT = −5 · 10−11

(
m2s−1K−1

)
y para dos

diferentes números 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 vínculo con estas variables puede ser diferente en función del número
de Reynolds. De acuerdo con los resultados, el coeficiente de convección aumenta
el impacto de la termodifusión. Sin embargo, tal y como se ha observado en la Sec-
ción 5.3.4, esta mejora se satura a partir de hH2O = 6000 W m−2 K−1. Asimismo,
el incremento conseguido con la termodifusión es similar para ambos números
de Reynolds para la misma transferencia de calor del agua de enfriamiento.
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Figura 6.13: Incremento en porcentaje del flujo de masa de vapor promedio
absorbido para diferentes valores de hH2O cuandoDT = −5 ·10−11
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)
y para Re = 50 y 290.

Efecto de la fracción másica de LiBr inicial de la solución

Tal y como se ha mostrado tanto en los resultados de la Sección 5.3.4,
como en los ensayos experimentales y modelos numéricos de la bibliografía
[29, 50, 51, 129], la fracción másica inicial tiene un impacto muy grande en el
comportamiento del absorbedor. Por consiguiente, en esta sección se ha exami-
nado igualmente la diferencia existente en el efecto de la termodifusión. Para este
cometido, la Figura 6.14 muestra la influencia de la termodifusión en la evolución
del flujo local de masa absorbido para dos fracciones másicas (w in,LiBr = 0.6 y
w in,LiBr = 0.58) y para dos números de Reynolds (Re = 50 y Re = 290)
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Figura 6.14: Flujo local de masa absorbido para diferentes fracciones másicas
de la mezcla inicial (w in,LiBr = 0.6 y w in,LiBr = 0.58) con y sin coeficientes de
termodifusión.

Los resultados de la Figura 6.14 muestran que la mejora atribuida a la ter-
modifusión disminuye con el descenso de la fracción másica de entrada. Como
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resultado de la notable diferencia en la absorción entre los dos números de Rey-
nolds, esta caída es mayor para el caso de Re = 290, ya que la diferencia en el
calor de absorción es igualmente importante, lo cual conlleva a la disminución
del gradiente de la temperatura.

En resumen, en esta sección se ha demostrado que las condiciones de operación
tienen influencia sobre el efecto de la termodifusión. Los resultados han mostrado
que, cuanto menor es el número de Reynolds, la mejora en la absorción 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 fracción másica de entrada. Cuanto mayor
son ambos parámetros, la mejora de la absorción por medio de la termodifusión
es mayor.

6.4 Conclusiones

En este Capítulo 6 se ha analizado el efecto de la termodifusión en el rendi-
miento de absorbedores falling film verticales de LiBr−H2O. Concretamente,
se han definido modelos numéricos bifásicos 2D con el objetivo de analizar el
comportamiento de la transferencia de masa en el absorbedor. Estos modelos han
considerado tanto la absorción, como la transferencia de masa causada por los gra-
dientes de concentración y temperatura. Por medio de la metodología definida, se
ha analizado la absorción de la interface, los perfiles de temperatura y concentra-
ción dentro de la solución, así como la influencia de las condiciones de operación
para diferentes números de Reynolds (75 ≤ Re ≤ 290) y diferentes valores del
coeficiente de termodifusión (−5 · 10−11 ≤ DT ≤ −1 · 10−12

(
m2s−1K−1

)
).

Se ha comparado el efecto que tiene la consideración de la termodifusión en
las dos metodologías escogidas en el Capítulo 5: Fick 1D y Higbie 1D, ambas
sin imponer la fracción másica en la interface. Los resultados han indicado que,
en general, como consecuencia de la naturaleza negativa del efecto Soret de la
mezcla LiBr−H2O, el impacto de la termodifusión incrementa la absorción de
vapor en falling films verticales. Este aumento es significantemente mayor al usar
la metodología Fick, en comparación con el método Higbie. Asimismo, se ha
observado que la metodología de Higbie no es capaz de tomar en cuenta el efecto
de la termodifusión para la estimación de la absorción, el cual se podría considerar
integrando la transferencia de masa térmica en el desarrollo original propuesto
por Higbie.

Una vez seleccionada la metodología Fick 1D sin imponer la fracción másica,
se ha estudiado la influencia del coeficiente de termodifusión y las diferentes
condiciones de operación en la absorción: el número de Reynolds, la transferencia
de calor del agua de enfriamiento y la fracción másica de entrada de la mezcla
binaria. Los resultados han revelado que, cuanto mayor es el valor absoluto
negativo del coeficiente DT, mayor es igualmente la absorción de vapor. Por lo
tanto, por medio del uso de fluidos con un alto valor absoluto del coeficiente
negativo DT, el absorbedor podría ser menor, mejorando la rentabilidad de los
transformadores de calor, bombas de calor y enfriadores. Sin embargo, se requiere
investigar más en el desarrollo de este tipo de fluidos para mejorar la rentabilidad
de estas máquinas.
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Bajo las condiciones de este estudio, la mejora obtenida es mayor para bajos
números de Reynolds, y decrece con el incremento del número de Reynolds.
Asimismo, se ha observado que la mejora del efecto de la termodifusión a raíz del
aumento de la carga de enfriamiento se satura a partir de un valor específico del
coeficiente de convección. Además, se ha observado que este impacto es menor
cuando se reduce la fracción másica 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
límite de fracción másica comienza a desarrollarse en ambos lados del film, esto es,
adyacente a la pared fría y al lado de la interface. Sin embargo, al no considerar
este efecto, el gradiente de fracción másica solamente se localiza en la interface.
Asimismo, el mecanismo térmico también aumenta el gradiente de la temperatura
dentro del film. Los resultados de esta sección indican que en mezclas con altos
valores absolutos de DT negativos, se deberían de considerar estas diferencias en
los perfiles.

No obstante, todavía quedan varias cuestiones a resolver. Se prevé esencial
la determinación experimental de DT de la mezcla LiBr−H2O a diferentes
fracciones másicas con el objetivo de confirmar su influencia. La determinación
experimental del coeficiente DT de la mezcla LiBr−H2O sería interesante para
cuantificar el efecto real de la transferencia de masa bajo el gradiente de tem-
peratura en el rendimiento de los absorbedores y así poder comparar con los
resultados experimentales disponibles en la bibliografía.





7 | CONCLUSIONES Y LÍNEAS FUTURAS

En esta Sección se presentan las conclusiones obtenidas en esta tesis doctoral,
además de las líneas futuras propuestas.

7.1 Conclusiones

En concordancia con los objetivos definidos, en esta tesis doctoral se ha defi-
nido una metodología numérica basada en el FVM para el estudio del impacto
de las propiedades termofísicas y las condiciones de operación en el comporta-
miento de absorbedores de LiBr−H2O. Principalmente, en este trabajo se ha
analizado la influencia que tienen las propiedades de mojabilidad y el coeficiente
de termodifusión, junto con el número de Reynolds, la transferencia de calor del
agua de enfriamiento y la fracción másica de LiBr de entrada en diferentes tipos
de absorbedores que operan con la mezcla binaria LiBr−H2O.

Para estudiar el comportamiento transitorio del flujo para diferentes ángulos
de contacto, se ha definido una herramienta numérica 3D transitoria de flujo
bifásico que incluye las propiedades de mojabilidad en los intercambiadores falling
film de tubos horizontales, el cual ha sido validado mediante los trabajos de la
bibliografía. Los resultados han evidenciado que las propiedades de mojabilidad
tienen una gran influencia en el comportamiento del flujo, y se recomienda
considerarlo en los análisis de absorbedores de LiBr−H2O donde no se logre
la mojabilidad completa. Para una condición de operación dada, el ángulo de
contacto puede variar el modo de flujo y, por lo tanto, la evolución transitoria de
los valores de la hidrodinámica, el espesor del film (tanto en la dirección radial,
como en la axial) y el ratio de mojado. Asimismo, se ha observado que cuanto
mayor es el ángulo de contacto, menor es el área de mojado. Así, se ha demostrado
que existe un ángulo de contacto máximo para lograr mojabilidad completa para
unas condiciones de operación dadas y que, bajo ciertas condiciones de operación,
el objetivo de mojabilidad completa es inalcanzable.

Además, con el objetivo de desarrollar una metodología numérica para el
análisis de la transferencia de calor y masa en absorbedores, se ha realizado la
comparación entre las diferentes metodologías para la consideración y deter-
minación de la absorción de absorbedores falling film basado en tres diferentes
criterios:

1. Metodología para considerar la absorción: 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. Hipótesis de difusión en la interface: 1D vs 2D.

Esta comparación ha proporcionado el desarrollo de un modelo numérico 2D
de flujo bifásico para intercambiadores de tipología vertical. Los resultados apoyan
la idea de que la metodología tiene un impacto considerable en los resultados
de la absorción. Además, 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 físico y, por esta razón, este método ha sido descartado.
Como la presión de vapor del LiBr es despreciable, se ha considerado difusión
unidireccional en la interface. Los métodos seleccionados después de realizar
el estudio comparativo han sido Fick 1D y Higbie 1D sin imponer la fracción
másica, modelizando la interface en una sola celda y considerando propiedades
termofísicas constantes.

Ambos métodos muestran tendencias similares en el análisis del impacto de
las condiciones de operación. No obstante, la absorción determinada con Fick 1D
ha sido superior y ha mostrado mayor sensibilidad a las variaciones de la fracción
másica en la interface como resultado de la absorción. Sin embargo, el bajo coste
computacional de Higbie 1D, junto con una posible futura reformulación del
tiempo de contacto, podrían convertirlo igualmente en un método muy atractivo.

Ambas metodologías han sido comparadas con tres trabajos experimentales
[51–53] de la bibliografía. La metodología Fick 1D ha demostrado mayor fia-
bilidad debido a que la mayor parte de los resultados están dentro del rango de
incertidumbre de medida de los ensayos, verificando la metodología propues-
ta para el análisis de fenómenos locales de la transferencia de calor y masa en
absorbedores de LiBr−H2O.

Asimismo, en esta metodología propuesta se ha estudiado la absorción y la
transferencia de masa generada en el líquido debido al fenómeno de termodifusión.
Por consecuencia de su menor sensibilidad a los cambios de la fracción másica
cercanas a la interface, la metodología de Higbie no es capaz de representar
correctamente este efecto, aunque esta carencia se podría 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−H2O, el efecto de la termodifusión
incrementa la absorción, siendo mayor cuanto más alto es el valor absoluto del
coeficiente de termodifusión. La mejora aumenta con el descenso del número de
Reynolds, el incremento de la carga de refrigeración y el aumento de la fracción
másica de LiBr de entrada.

7.2 Líneas futuras

Debido a la complejidad de los fenómenos de transferencia de calor y masa que
ocurren en los absorbedores de LiBr−H2O, todavía quedan bastantes preguntas
que responder.

En estos momentos, sería interesante realizar las mediciones del ángulo de
avance y retroceso, junto con el dinámico, de lamezcla deLiBr−H2O. Asimismo,
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se necesitan estudios experimentales de la mojabilidad a nivel local del área
de mojado de los diferentes configuraciones de FFHX (tubo horizontal, placa
vertical, tubo vertical,...) bajo diferentes condiciones de operación. En estos
análisis se considera muy importante que el tipo de distribuidor no influya en
los resultados. Por esta razón, se recomienda ejecutar el análisis a nivel local. Por
medio de estos dos estudios, se podrían relacionar las propiedades de mojabilidad
con el área de mojado. En paralelo, sería recomendable incluir los diferentes
ángulos en la metodología 3D propuesta en este estudio para determinar cuál es
el ángulo característico para el análisis numérico de la mojabilidad de diferentes
configuraciones de FFHX de LiBr−H2O y así optimizar su geometría. Una vez
alcanzado esta meta, sería interesante igualmente estudiar el efecto del distribuidor
en la mojabilidad, tanto numérica, como experimentalmente.

También se recomienda encarecidamente una mayor investigación experi-
mental de los fenómenos de absorción a nivel local, sobre todo cerca de la interface.
La hipótesis de la condición de equilibrio empleada en la inmensa mayoría de
los modelos de la literatura puede tener limitaciones en función de la aplicación
y los próximos estudios podrían evaluar la transitoriedad de la evolución de la
fracción másica en la interface, junto con la idoneidad de esta hipótesis. Junto a
ello, convendría comprender el fenómeno de las inestabilidades debidas al efecto
Marangoni que ocurre cuando se absorbe la molécula de surfactante añadida
a la mezcla LiBr−H2O, empleando tanto bancos de ensayos, como modelos
numéricos a nivel local. Este fenómeno mejora sustancialmente la absorción y su
control podría incrementar significativamente la rentabilidad de la tecnología
de absorción. Junto a ello, los futuros estudios también deberían de concretar el
impacto de la termodifusión y el flujo ondulado en la absorción. Profundizar en
ambos conocimientos ayudaría a establecer y cuantificar su efecto y, en caso de
ser considerable, abriría nuevas líneas de investigación en el desarrollo de nuevos
fluidos orientados a la tecnología de absorción.

En paralelo, también se necesita investigar más para extrapolar la metodología
propuesta para el análisis local de la transferencia de calor y masa a modelos 3D
de diferentes configuraciones de FFHXs y validarlos experimentalmente. Sería
interesante ir incluyendo los avances comentados anteriormente en este modelo
3D. Además, convendría profundizar en nuevas formulaciones basadas en la ley
de Higbie para obtener resultados más acordes a los ensayos experimentales. El
bajo coste computacional necesario para la aplicación de esta ley puede dar pie
en un futuro a modelos 3D robustos más ágiles.
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A | PROPIEDADES TERMOFÍSICAS

Las propiedades de los fluidos han sido calculadas en función de la temperatura
y la fracción másica de LiBr. Tal y como ha sido utilizado, por ejemplo, en
el trabajo de Hosseinnia et al. [132], para el cálculo de las propiedades de la
solución LiBr−H2O 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 continuación, se
enumeran las ecuaciones de las correlaciones de la densidad, viscosidad dinámica
y conductividad térmica en las ecuaciones (A.1), (A.2) y (A.3), respectivamente:

ρLiBr-H2O (w%, T ) =

 4∑
i=0

2∑
j=0

Aijw
i
%T

j

 · 1000
(
kg ·m−3

)
, (A.1)

µLiBr-H2O (w%, T ) =

 5∑
i=0

2∑
j=0

Bijw
i
%T

j

 · 103
(
N ·m−1s−1

)
, (A.2)

kLiBr-H2O (w%, T ) =

 4∑
i=0

2∑
j=0

Fijw
i
%T

j

 · 1.6 (W ·m−1K−1
)
. (A.3)

donde A, B y F son coeficientes específicos de las correlaciones; w%, la fracción
másica de LiBr (%), T la temperatura en (◦C). Los coeficientes de las correlaciones
para la densidad, viscosidad dinámica y conductividad térmica se muestran en la
Tabla A.1), Tabla A.2) y Tabla A.3, respectivamente.

Sin embargo, el coeficiente de difusión (D) ha sido estimado mediante la
Ecuación (A.4), el cual fue empleada por Miller et al. [218]:

D = D0e

(
1

(T+273)(
E
R (wf))

)
, (A.4)

donde D0 es la difusividad en una dilución infinita, D0 = 7.1317 · 10−8
(
m2s-1

)
;

T la temperatura promedio de la solución; y el coeficiente E
R (Xf ) se calcula

mediante la Ecuación (A.5):

E

R
(Xf ) = −1179.7591 + 5.9558 (100C)− 0.13624(100C)2, (A.5)
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Tabla A.1: Valores de los coeficientesA para la estimación de la densidad (Ecuación
(A.1)) [217].

Aij 0 1 2

0 9.939006 · 10−1 −5.631094 · 10−4 1.392527 · 10−6

1 1.046888 · 10−2 1.633541 · 10−5 −2.801009 · 10−7

2 −1.667939 · 10−4 −1.110273 · 10−6 1.734979 · 108

3 5.332835 · 10−6 2.882292 · 10−8 −4.232988 · 10−10

4 −3.440005 · 10−8 −2.523579 · 10−10 3.503024 · 10−12

Tabla A.2: Valores de los coeficientes B para la estimación de la viscosidad diná-
mica (Ecuación (A.2)) [217].

Bij 0 1 2

0 1.488747 · 100 −4.164814 · 10−2 3.404030 · 10−4

1 1.143975 · 10−1 9.636832 · 10−4 −2.794515 · 10−5

2 −1.278729 · 10−2 −5.981025 · 10−5 2.580301 · 10−6

3 6.999985 · 10−4 −1.282435 · 10−7 −9.737750 · 10−8

4 −1.638074 · 10−5 5.703002 · 10−8 1.585609 · 10−9

5 1.456348 · 10−7 −9.842266 · 10−10 −7.922925 · 10−12

Tabla A.3: Valores de los coeficientes B para la estimación de la conductividad
térmica (Ecuación (A.3)) [217].

Fij 0 1 2
0 4.815196 · 10−1 1.858174 · 10−3 −7.923126 · 10−6

1 −2.217277 · 10−3 9.614755 · 10−6 −1.869392 · 10−7

2 −1.994141 · 10−5 −1.139291 · 10−6 1.408951 · 10−8

3 3.727255 · 10−7 2.107608 · 10−8 −2.740806 · 10−10

4 −2.489886 · 10−9 −1.330532 · 10−10 1.810818 · 10−12

Por su parte, el calor de absorción (habs) se ha estimado por medio de la
ecuación (A.6)

habs = hv − hl, (A.6)

donde hv y hl son las entalpías de vapor y líquido, respectivamente. La entalpía
del vapor de agua ha sido calculada mediante las tablas de Haar et al. [219],
mientras la entalpía parcial del agua en la solución LiBr−H2O ha sido estimada
con la expresión propuesta por Yuan y Herold [220]. Precisamente, la ecuación
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utilizada ha sido:

h(w%, T, p) =g + Ts = g − T
(
∂g

∂T

)
p,w%

=
(
A0 +A1w% +A2w

2
% +A3w

3
% +A4w

1.1
%

)
−T 2

(
C0 + C1w% + C2w

2
% + C3w

3
% + C4w

1.1
%

)
− 2T 3

(
D0 +D1w% +D2w

2
% +D4w

1.1
%

)
− 3T 4 (E0 + E1w%) + (F0 + F1w%)

(
1

T − T0
+

T

(T − T0)2

)
+ p

(
V0 + V1w% + V2w

2
% − V6T

2 − V7w%T
2
)

+ (ln(T )− 1)
(
L0 + L1w% + L2w

2
% + L3w

3
% + L4w

1.1
%

)
− T

(
M0 +M1w% +M2w

2
% +M3w

3
% +M4w

1.1
%

)
,

,

(A.7)

donde T se introduce en unidades Kelvin; w% en% de LiBr; y p en kPa. La
constante T0 tiene un valor de T0 = 220 K y el valor de los coeficientes se muestra
en la Tabla A.4.

Tabla A.4: Valores de los coeficientes para la estimación de la entalpía de la
solución LiBr−H2O (hl) (Ecuación (A.3)) [220].

0 1 2 3 4
Ai, i = 0..4 5.506219979 · 103 5213228937 · 102 7.774930356 −4575233382 · 10−2 −5.792935726 · 102

Bi, i = 0..4 1.452749674 · 102 −4.984840771 · 10−1 8.83691918 · 10−2 −4.870995781 · 10−4 −2.905161205

Ci, i = 0..4 2.648364473 · 10−2 −2.311041091 · 10−3 7.55973662 · 10−6 −3.763934193 · 10−8 1.176240649 · 10−3

Di, i = 0..2, 4 −8.52651695 · 10−6 1.320154794 · 10−6 2.791995438 · 10−11 NaN −8.511514931 · 10−7

Ei, i = 0..1 −3.840447174 · 10−11 2.625469387 · 10−11 NaN NaN NaN
Fi, i = 0..1 −5.159906276 · 101 1.114573398 NaN NaN NaN
Li, i = 0..4 −2.183429482 · 103 −1.266985094 · 102 −2.364551372 1.389414858 · 10−2 1.583405426 · 102

Mi, i = 0..4 −2.267095847 · 10−1 2.983764494 · 10−1 −1.259393234 · 10−2 6.849632068 · 10−5 2.767986853 · 10−1

Vi, i = 0..4 1.176741611 · 10−3 −1.002511661 · 10−5 −1.695735875 · 10−8 −1.497186905 · 10−6 2.538176345 · 10−8

Vi, i = 5..7 5.815811591 · 10−11 3.057997846 · 10−9 −5.129589007 · 10−11 NaN NaN

La Figura A.1 muestra los valores del calor de absorción calculados para
diferentes temperaturas y fracciones másicas cuando p = 1kPa.

Tal y como se observa, el calor de absorción varía considerablemente con la
temperatura y la fracción másica de bromuro de litio. Para tener en cuenta este
cambio, se ha procedido al desarrollo de una ecuación que relacione el calor de
absorción con la temperatura y la fracción másica. Para obtener los coeficientes,
primero se ha analizado la dependencia del calor de absorción respecto a la
temperatura. Como se observa en la Figura A.1, esta relación es lineal. Por lo
tanto, la ecuación de la relación tendrá la forma:

habs = A (w)T +B (w) , (A.8)

donde A(w) y B(w) son coeficientes dependientes de la fracción másica. Así,
primero se ha examinado la relación de los dos coeficientes con la fracción másica.
Para ello, se han estimado los coeficientes para cada fracción másica usando
el método de mínimos cuadrados. La Figura A.2 presenta los coeficientes y el
ajuste realizado para diferentes fracciones másicas, así como los residuales para
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Figura A.1: Valores del calor de absorción habs en función de la temperatura para
diferentes fracciones másicas cuando p = 1kPa calculados mediante la ecuación
(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 relación del coeficiente A con la fracción
se acerca a una relación lineal, mientras que para el coeficiente B la relación es
cuadrática (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 mínimos cuadrados. Así, cuando p = 1kPa, los coeficientes A y B quedarían:

A = A1(wLiBr) +A2, (A.9a)
B = B1(w2

LiBr) +B2(wLiBr) +B3. (A.9b)

y los coeficientes se muestran en la Tabla A.5:

Tabla A.5: Valores de los coeficientes A y B de la Ecuación A.9

1 2 3

A 2.0954 · 103 −2.9001 · 103 -
B 5.4668 · 106 −4.5854 · 106 4.0695 · 106
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Figura A.2: Coeficientes y funciones ajustadas y residuales en función de la
fracción másica para el coeficiente A.
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Figura A.3: Coeficientes y funciones ajustadas y residuales en función de la
fracción másica para el coeficiente A.





B | CÁLCULO DE LAS CONDICIONES DE
EQUILIBRIO DE LA INTERFACE

Tal y como se ha mostrado en la Sección 5.2.7, la condición de equilibrio
termodinámico se ha estimado por medio de la Ecuación 5.26.

Para el cálculo del potencial químico de la solución binaria (µ∗LiBr−H2O (w, T, p)),
se ha empleado la Ecuación (B.1) propuesto por Yuan y Herold [220].

µ∗LiBr−H2O(w%, T, p) =

= A0 +A1 +A2

(
2w% − w2

%

)
+A3

(
3w2

% − 2w3
%

)
+A4

(
1.1w0.1

% − 0.1w1.1
%

)
+ T

(
B0 +B1 +B2

(
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%

)
+B3

(
3w2

% − 2w3
%

)
+B4

(
1.1w0.1
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%
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+ T 2

(
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(
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%

)
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(
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(B.1)

Los coeficientes se muestran en la Tabla A.4 [220]. Igual que en el Apéndice
A, el valor la temperatura de referencia es de T0 = 220 K

Por su parte, el potencial químico del vapor agua se ha estimado por medio
de la Ecuación (B.2) propuesto por Ziegler y Trepp [230].

µ∗gR =hgoR − TRs
g
oR

+

∫ τr

T0R

cgo
pRdTR − TR

∫ TR

TOR

c
go/Tr

pR dTr

+ Tr ln (pr/poR)

+ C1 (pR − poR)

+ C2

(
pR/T

3
R − 4poR/T

3
0R + 3poRTR/T

4
oR

)
+ C3

(
pR/T

11
R − 12poR/T

11
oR + 11poRTR/T

12
oR

)
+ C4

(
ρ3

R/T
11
R − 12p3

oR/T
11
oR + 11p3

oRTR/T
12
oR

)
/3

(B.2)
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donde cgopR se calcula utilizando la Ecuación (B.3) [230].

cgopR = D1 +D2TR +D3T
2
R (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].

H2O

C1 2.136131 · 10−2

C2 −3.169291 · 101

C3 −4.634611 · 10−4

C4 0
D1 4.01917
D2 −5.17555 · 10−2

D3 1.951939 · 10−2

hg
0R 60.965058
sg

0R 13.453430
T 0R 5.0705
p0R 3

Las propiedades adimensionales, se han calculado mediante las ecuaciones
(B.4a)-(B.4f) [230].

TR = T/TB, (B.4a)
pR = p/pB, (B.4b)
gR = g/RTB, (B.4c)
hR = h/RTB, (B.4d)
cpR = cp/R, (B.4e)
SR = s/R, (B.4f )

y los valores constantes TR, pB y R son:

TB = 100 K (B.5a)
pB = 10 bar (B.5b)
R = 8.314 kJ kmol−1 K−1 (B.5c)

De esta manera, utilizando el método de Newton Raphson se resuelve la
Ecuación 5.26, obteniendo la relación lineal de la concentración de equilibrio en
función de la temperatura, mostrada en la Figura 5.4.
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