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Resumen

La destilacion por membrana es un proceso de separacion que involucra transferencia de
calor y masa a través de los poros de una membrana hidr6foba. Este proceso puede ser
usado como una técnica para la desalinizacion de agua de mar, y resulta ser atractiva por
que opera con calor de baja calidad, haciendo factible el uso de colectores solares planos.

En este trabajo se disefid, construy6d y evalué una unidad de desalinizacion mediante
destilacion por membrana con espaciamiento de aire (AGMD). Con esta unidad
experimental se analizaron los efectos de los pardmetros de operacion sobre la produccion
de destilado. Como parte de este trabajo se desarrollé de un algoritmo numérico a fin de
generar herramientas para el disefio y escalamiento de sistemas AGMD, acoplados a
energia solar.

Los resultados experimentales mostraron que la produccion de destilado es de tipo
exponencial, como funcién de la diferencia de temperatura en los extremos de espacio de
aire, y respecto al caudal de alimentacion de una forma aparente lineal. Los resultados del
modelo tedrico se validaron con los resultados que se obtienen del experimento. En la
validacion se encontr6 que la desviacion de los resultados tedricos respecto a los resultados
experimentales es menor al 5%.

Abstract

Membrane distillation is a separation process that involves transfer of heat and vapor
through a porous hydrophobic membrane. This process can be used as a technique for
seawater desalination. This is an attractive process because it operates with low quality
heat, making feasible the use of solar collectors.

In this work we designed, built and tested a desalination unit using membrane distillation
with air gap (AGMD). We examined the effects of operating parameters on the production
of distillate using the experimental device. We developed a numerical algorithm in fortran
90. This algorithm is a useful tool for designing and scaling AGMD systems, coupled to
solar.

The experimental results showed that the production of distillate is exponential as a
function of the temperature difference at the ends of the air gap. Besides, distillate
production as function the feed rate was apparent linear. The theoretical model results were
validated with the results obtained from the experiment. It was found that the deviation of
the theoretical results about the experimental
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Capitulo 1 Introduccion

En este capitulo se presenta un panorama general sobre la desalinizacion solar, asi como los
conceptos basicos sobre la Destilacion por Membrana. La idea es presentar al lector los
elementos necesarios a fin de contextualizar la discusion de esta tesis. En las primeras
secciones se discuten las tecnologias aplicadas en la desalinizacion solar y en las secciones
siguientes, se analizan los conceptos. Para concluir este capitulo se presentan los objetivos
y los alcances de esta tesis.

En la actualidad existe una necesidad creciente de agua potable para uso doméstico,
industrial y agricola. La desalinizacion es un proceso mediante el cual es posible retirar la
sal del agua de mar, o de aguas salobres, para hacerlas potables o Gtiles para otros fines. La
fuente de energia primaria para llevar a cabo el proceso de la desalinizacion han sido
principalmente los combustibles fosiles. Se estima que cerca de 8.78 millones de toneladas
de petréleo por afio son destinadas para producir 1 millén/m®/dia de agua potable [1]. El
aumento en los precios de los combustibles y los problemas de contaminacion, asociados
con esta fuente de energia, ha motivado la bdsqueda de fuentes alternativas para
“energizar” los sistemas de desalinizacion.

La energia solar como fuente de energia limpia, practicamente inagotable, esta recibiendo
una mayor atencion para diversas aplicaciones, incluyendo la desalinizacion. Uno de los
problemas asociados a la energia solar es la intermitencia debido al ciclo diurno/nocturno y
a los costos para convertirla en una forma atil de energia. Estas caracteristicas afectan de
manera directa la rentabilidad econémica y ha generado pérdida de interés en ella como
una opcion para aplicacion industrial en la desalinizacion [2]-[3]. Sin embargo, en los
ultimos afios esta percepcion estd cambiando, publicaciones recientes proyectan que los
sistemas hibridos solar/fosil/desalinizacion seran en los proximos afios los mas economicos
para la produccidn de agua potable [4].

Diversos autores consideran que las fuentes de energia renovables son una alternativa
rentable para la desalinizacion [4]-[7]. En particular la energia solar es la alternativa mas
viable para este propdsito. La razén principal es la disponibilidad del recurso, que a
menudo es abundante donde el problema de desabasto de agua esta presente. Por ejemplo,
en el norte de nuestro pais en la peninsula de Baja California, el grado de presion sobre el
recurso hidrico® es de més de 75% y en el estado de Sonora, es de 87% [8]. Por otra parte,
el promedio diario de radiacion solar para la misma zona se estima entre 5.5y 6 kW h/m?
[9] comparado con el promedio global de 5.18 kwWh/m? [10].

El “grado de presion sobre el recurso hidrico” se define como el porcentaje del volumen total de agua
concesionado en una region respecto de la disponibilidad natural media de ese recurso en la misma region [8].
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La desalinizacion solar implica la integracion de dos tecnologias cuyo desarrollo se ha
dado de manera independiente. Por un lado las tecnologias usadas para el proceso de la
desalinizacién y por el otro, las tecnologias que convierten la radiacion solar en una forma
atil (térmica o eléctrica). En la siguiente seccidn se presenta una descripcion breve sobre
los tipos de tecnologias para la desalinizacion solar. Como informacion adicional para el
lector, se recomiendan las publicaciones [4] y [5], donde se presentan estudios detallados
sobre la desalinizacion solar.

1.1. Tecnologias para desalinizacion con energia solar

Cuando hablamos de sistemas para desalinizacién con energia solar se consideran dos
formas de energia Util: térmica y eléctrica. Las tecnologias aptas para este proposito son las
tecnologias de calentamiento directo, calentamiento indirecto (colectores) y la solar
fotovoltaica. En la tabla 1.1 se muestra una representacion de la integracion de la energia
solar con los diferentes procesos de desalinizacion.

Tabla 1.1: Representacion conceptual de los procesos de desalinizacion solar.

Directo | Casetas solares (ST)

Osmosis inversa (RO)

PV Electrodialisis (ED)
Desalinizacion e (RO) —
e _ Maquina térmicas | Congelacion
Indirecto | Colectores Destilacion por compresion
solares de vapor (TVC)

Destilacion Flash de maltiples etapas (MSF)

Destilacion por maltiple efecto (MED)

Destilacion por membranas (MD)

Humidificacion De-humidificacion (HDH)

Tecnologias actuales para la desalinizacién

Las tecnologias actuales empleadas en la desalinizacién las podemos agrupar en dos
categorias principales: Procesos que requieren cambio de fase y procesos sin cambio de fase.
Los procesos con cambio de fase se describen con base en el principio especifico de separacion,
esto son: Saturacion de vapor de agua en aire, Equilibrio liquido-solido, Equilibrio liquido-
vapor. Los procesos mediante membrana se caracterizan por que no requieren cambio de fase,
la membrana actla como un selector permitiendo separar la disolucion. Es importante sefialar
que el proceso de separacion de la “destilacion por membrana” es diferente a los procesos
mediante membrana, como se discutira mas adelante. En la tabla 1.2 se muestra una
clasificacion general de estos procesos. Posteriormente se presenta una descripcion de los
procesos mas relevantes.
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Tabla 1.2: Clasificacion general de los procesos de desalinizacion

Principio Principio especifico Proceso
general
e Casetas solares
Saturacion de vapor en aire e Humidificacion-dehumidificacion
Equilibrio liquido-solido e Congelacion
Equilibrio e Destilacion por multiple efecto.
de fases e Destilacion Flash multietapa.
Equilibrio liquido-vapor e Destilacién por compresién de vapor
mecénica y térmica.
e Destilacion por membranas
Osmosis e Osmosis Inversa
Membranas e Osmosis positiva
Didlisis e  Electrodidlisis

La principal caracteristica en la saturacion de vapor, consiste en usar el aire como medio
para el transporte de vapor de agua. Al calentar una mezcla, sin llegar al punto de
ebullicion, se busca incorporar al aire la mayor cantidad de vapor de agua posible.
Posteriormente el vapor resultante se condensa en un punto diferente dentro del sistema. El
movimiento del flujo neto de masa puede ocurrir mediante conveccion natural o bien por
conveccion forzada. Dentro de los procesos que utilizan este principio se citan los
siguientes:

e (Casetas solares.

En principio, este proceso se desarrolld especificamente para operar con energia solar
directa y difusa. Una caseta solar es un recinto hermético que posee una cubierta
transparente que permite el paso de la radiacion solar. Por efecto de la absorcion de la
radiacion solar, ocurre un aumento en la entalpia de la mezcla salina, contenida en una
charola disefiada especificamente para este proposito [6]. Como resultado del
calentamiento, la cantidad de vapor de agua presente en el recinto aumenta de manera
paulatina a medida que aumenta la temperatura (humidificacién). El vapor de agua se
condensa sobre la superficie superior transparente que se encuentra a menor temperatura.
Un estudio detallado sobre los diversos tipos de casetas solares se presenta en las
publicaciones [11] y [12]. Los efectos de los diferentes pardmetros sobre la produccion de
destilado asi como costos relacionados se analizan en los articulos [13] y [14].

e Humidificacion- Dehumidificacion (HDH)
En este proceso, se busca aumentar la humedad absoluta presente en el aire en una seccion
del sistema, aumentando la temperatura y saturando el aire con vapor de agua tanto como
sea posible (humidificacion). En otra region del sistema el aire himedo se enfria, lo cual
origina una condensacion del vapor, que esta por encima de la saturacion, relativa a la
temperatura de enfriamiento (Deshumidificacion) [15]. El producto resultante de la
condensacion es agua potable.
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El concepto esencial de equilibrio de fases tiene fundamento en el hecho de que algunas
sustancias puras pueden coexistir en sus diversas fases. En el caso especifico del agua, bajo
las condiciones de temperatura y presion atmosféricas, es posible encontrar en la
naturaleza los siguientes estados de equilibrio: s6lido-liquido, sélido-vapor y liquido-vapor.
En una disolucion de NaCl en agua, es posible separar sus componentes debido a las
propiedades de estos estados en equilibrio, los cuales se citan a continuacién [16]:

Caso 1: Solvente liquido con su fase s6lida. Cuando el agua se solidifica, los cristales de
hielo que se forman tienden a ser de agua pura. Si el hielo se separa de la salmuera, al
fundirlo se obtiene agua libre de sales.

e Congelacion
La desalinizacion mediante congelacion es un proceso de separacion con base en este
principio. La aplicacion de este proceso se limita a zonas con bajas temperaturas, debido al
alto consumo energético que supondria emplearlo en otras zonas con caracteristicas
meteoroldgicas diferentes.

Caso 2: Solvente liquido con su fase gaseosa. Debido que NaCl no se evapora a bajas
temperatura, el vapor resultante de calentar una solucion de sal en agua es vapor de agua.
Por lo tanto, el producto que se obtiene de la condenacion es agua pura.

La manera tradicional para destilar agua consiste en aumentar la entalpia de la solucion
hasta alcanzar el punto de ebullicién y mantenerla bajo esa condicién, buscando producir la
méaxima cantidad de vapor de agua posible. Un inconveniente de ello, es que representa un
consumo excesivo de energia, ya que el calor de vaporizacién del agua en su estado puro es
2332 kJ/kg. Sin embargo, al condensarse el agua cede integramente esa misma cantidad de
calor. Esta propiedad permite la recuperacion de calor, que se traduce en una ventaja, al
aprovechar el calor cedido en el cambio de fase para precalentar o producir vapor en una
nueva etapa. La ebullicion de una solucion esta relacionada con la temperatura y la presion
atmosférica, lo cual facilita un control por etapas del proceso. Este principio hace posible
que los procesos que a continuacion se describen sean posibles

e Destilacion flash multietapa (MSF).

En la MSF, la solucidn salina se mueve a través de una secuencia de reactores de baja
presion llamadas etapas que se colocan de manera continua. En cada etapa la solucién es
precalentada por el calor recuperado de la condensacion de la etapa anterior. De manera
externa se le suministra calor a la solucién precalentada por encima de la temperatura de
saturacion, entonces la solucién es llevada sucesivamente de una etapa a otra y en cada una
de ella una pequefia cantidad de vapor es generado de manera espontanea. La MSF se usa
para en la cogeneracion a gran escala, porque puede operar con vapor de baja calidad [17]-
[19]. Por estas mismas caracteristicas, estos sistemas permiten usar la energia solar como
fuente térmica. Algunos investigadores sostienen que la MSF es menos eficiente, desde el
punto de vista termodindmico, que la MED [20].

e Destilacion por multiple efecto (MED).
A diferencia de la MSF, en la cual se recupera el calor latente de vaporizacion para el
calentamiento sensible de la siguiente etapa, el sistema MED utiliza el calor latente para
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producir vapor de manera directa en la etapa siguiente. Esta forma de recuperar el calor
afecta de manera directa en el tamafio de la planta, por lo tanto los sistemas MED
normalmente tienen entre 2-14 etapas mientras que los sistemas MSF tienen méas de 20
etapas [21] y [22]. En 1988 en la Plataforma Solar de Almeria, en Espafia, se instal6 una
plata MED operada con energia solar. La experiencia obtenida durante siete afios muestra
que la tecnologia es factible, sin embargo los costos de produccion resultaron ser
ligeramente superiores a los costos obtenidos con tecnologias convencionales. De acuerdo
con los autores, el aumento en los costos de produccion se atribuye principalmente a los
componentes solares [23].

Procesos mediante membranas

La selectividad de una membrana para separacion depende de la estructura y propiedades
del material, asi como de las propiedades de los componentes presentes en la solucién. En
el caso especifico de la desalinizacion, la membrana solo permite el paso de las moléculas
de agua a través de ella. Dentro de estas tecnologias se incluyen los siguientes procesos:
Osmosis inversa (RO), Osmosis positiva (FO), Electrodialisis (ED). La RO utiliza una
presion alta para realizar el proceso de separacion. La FO utiliza un gradiente de
concentracion, mediante una mezcla con sales de amonio y dioxido de carbono para
realizar el mismo proposito. La ED utiliza electrodos opuestos para polarizar los iones
positivos y negativos. La destilacion por membrana (MD) es un proceso térmico que utiliza
una membrana porosa e hidréfoba. A diferencia de los procesos de RO, FO y ED, en la MD
la membrana so6lo actla como una barrera fisica evitando al paso de la solucion acuosa de
un lugar a otro y no propiamente como una componente selectora. Esto se logra ya que la
membrana es permeable al vapor y no al agua liquida (es hidréfoba). En este sentido la
clasificacion de la MD en términos de principio fisico corresponde a la categoria de
equilibrio liquido-vapor.

De los procesos mencionados en la clasificacion anterior la MSF, MED, RO y ED integran
alrededor del 95% de la capacidad global instalada (ver Fig. 1.1) [24]. De acuerdo con la
referencia [5] el 52% de la plantas de desalinizacion solar de manera indirecta se basan en
RO, el 13% en MED y el 9% en MSF.

‘ Otros  5.96%

Capacidad instalada
66.4 millones m*/d

MED 8.20%

RO 59.85%

MSF 25.99%

Figura 1.1 Capacidad instalada alrededor del mundo usando tecnologias para la
desalinizacion, 2010 [24].
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Sin embargo, en la actualidad el proceso més estudiado es la MD. El 16% de las
publicaciones actuales relacionadas a este campo se enfocan en este principio.

Principio de la destilacién por membrana

La destilacion por membrana es un proceso de separacién que involucra transferencia de
calor y masa a través de una membrana porosa e hidréfoba. A diferencia de los procesos de
separacion mediante membranas, que hemos descrito con anterioridad, en la MD la
membrana actla como una barrera fisica para contener la solucion caliente. La membrana
separa mecanicamente dos liquidos que estan a temperaturas y concentraciones diferentes,
ademas sus poros soportan la interfase liquido-vapor.

Un esquema basico de unidad de membrana la integran tres elementos; una zona de
alimentaciéon de alta temperatura, una membranas porosa he hidréfoba y una zona de
enfriamiento. EI mecanismo de la destilacion por membrana se lleva a cabo en cuatro
etapas: (1) las componentes volatiles presentes en una solucion caliente, en contacto con
una de las caras de la membrana, emigran de la corriente central hacia la interfase, que es
la entrada del poro de la membrana; (2) en dicha interfase ocurre una evaporacion de las
componentes volatiles; (3) el vapor resultante se mueve a través de los poros de la
membrana y finalmente; (4) ocurre la condensacion del vapor del otro lado de la
membrana, que Ilamaremos “zona de enfriamiento”. Como el proceso es no-isotérmico, las
moléculas de vapor migran a través de la membrana debido a una diferencia de presion
parcial entre sus dos caras, provocada por la diferencia de temperatura. Sin embargo, el
mecanismo de separacion de las componentes volatiles, cambio de fase, obedece al
equilibrio liquido-vapor. Un bosquejo de una unidad AGMD basica se muestra en la
Figura 1.2.

Zona de
Zona de alta Membrana

temperatura enfriamiento

m Aire %

Canal de baja

v

Canal de Alta

Placa
Condensado condensadora

Figura 1.2 Interfase liquido-vapor en destilacion por membranas.

Especificamente, cuando el proceso se usa para desalar agua de mar o salobre, el sistema se
alimenta con una corriente de agua salada. El vapor de agua pasa a través de los poros de la
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membrana mientras que la sal y componentes no volatiles son arrastrados por la corriente
hacia el exterior de la unidad. El vapor de agua resultante se condesa sobre una superficie
que se encuentra a menor temperatura y el producto terminado (condensado) se recupera
por una derivacion independiente. Las condiciones de separacion de vapor de agua de la
solucion salina, obedecen a las condiciones de evaporacion relativa a la mezcla. Sin
embargo, las propiedades de condensacion estan asociadas Unicamente a las propiedades
del agua, relativas a la temperatura que ocurre el cambio de fase (Calor latente). Como se
ha descrito en parrafos anteriores, la membrana actda estrictamente como una barrera al
flujo de la solucion salina y no tiene influencia sobre el equilibrio liquido-vapor.

Terminologia y caracteristicas de la membrana

En 1986 se form6 un comité en el “Workshop on Membrane Distillation”, con la finalidad
de estandarizar la terminologia usada para describir el proceso de la MD. Dicha
nomenclatura mas tarde fue recopilada por Smolders and Franken en el documento
“Terminology for Membrane Distillation” [25]. El término “Destilacion por membrana”
aplica sélo en aquellos procesos donde la membrana presenta las siguientes caracteristicas:
la membrana debe ser porosa, no debe mojarse por los liquidos, no debe haber
condensacion capilar, no debe alterar el equilibrio liquido-vapor, al menos una de las caras
de la membrana debe estar en contacto directo con la parte liquida y, finalmente, el flujo de
vapor a través de la membrana es provocado por un gradiente de presion parcial en la fase
de vapor [26].

Aunque hay mucha similitud con el proceso ordinario de destilacion (de ahi el nombre de
“Destilacion por membrana”), conviene aclarar que existe una diferencia significativa entre
estos proceso. En el proceso ordinario de la destilacién, se eleva la temperatura de la
mezcla hasta el punto de ebullicion. Por el contrario, en la MD no es necesario, el proceso
se llevara acabo siempre que se mantenga una diferencia de presion parcial a través de la
membrana. Sin embargo, uno de los requisitos principales es que en el interior de los poros
de la membrana debe existir s6lo vapor. Para evitar que la membrana se “moje” la tension
superficial del liquido en contacto directo con la membrana debe ser grande, el material de
la membrana debe ser hidrofobo y el tamafio de poro de la membrana pequefio. El &ngulo
de contacto (&) es una variable que describe la interaccién entre un liquido y una interfaz
solida a la entrada del poro. Sin embargo, existen otros factores que influyen en que una
membrana se moje, tal como la presién del liquido a la entrada del poro (LEP por sus siglas
en ingles) y solutos organicos presentes en la mezcla. La relacién del tamafio de poro con el
LEP se expresa mediante la ecuacion de Cantor [27] y la concentracion maxima de solutos
organicos, asociados con la tension superficial critica, se determina de manera experimental
[28].

Actualmente, las membranas empleadas para la MD se fabrican en los siguientes
materiales: polipropileno (PP), polietileno (PE), politetrafluoretileno (PTFE) y di-fluoruro
de polivinilideno (PVDF, por sus siglas en ingles), cuyos tamafios de poro oscilan entre 0.1
y 1 umy su porosidad entre el 60 y 90%. Existen diferentes técnicas de fabricacion de
membranas micro porosas e hidréfobas [26] tales como: sinterizacion, extrusion, inversion
de fase, separacién de fase inducida térmicamente, etc. Estas membranas se construyen
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usando tres configuraciones basicas: hojas planas, nano fibras 0 membranas tubulares. Una
membrana micro-porosa se caracterizan por cuatro pardmetros, el espesor 6 de la
membrana, tamafio medio del poro, que puede ser el diametro d o radio r, la porosidad &
, que se define como la fraccion del volumen de poros respecto al volumen total de la
membrana y la tortuosidad z, que se define como la razon de la longitud del poro respecto
al espesor de la membrana. Aunque el objetivo de este trabajo no radica en desarrollar
membranas, es importante ponerlos en perspectiva debido que estos pardmetros afectan el
flujo de masa a traves de la membrana. En la tabla 1.3 se muestran valores estandar de las
caracteristicas utilizadas en la MD[29].

Tabla 1.3: Valores tipicos de las membranas usadas en MD.

Tamaiio medio de poro porosidad Espesor Tortuosidad
0.1-1.04M 40-90% 20-200 4M 1.5-2.5

1.1.1. Aplicaciones de la destilacién por membrana

Las aplicaciones relacionadas a la destilacién por membrana se limitan a la capacidad de la
membrana para no mojarse. Se dice que una membrana se moja cuando se excede la
presion a la entrada del poro, y como resultado los poros de la membrana se llenan de la
solucién que se pretende separar. Esta propiedad es funcion de la tension superficial de la
mezcla de alimentacion. Por lo tanto, las soluciones acuosas que contienen solutos
inorganicos o soluciones con bajas concentraciones de componentes volatiles pueden ser
tratadas. Sin embargo, para soluciones con una tension superficial baja se deben usar otros
métodos de separacion [30].

En la destilacion por membrana el producto a obtener puede ser, ya sea el permeado o bien
la solucion concentrada. Este método se ha empleado de manera exitosa en las siguientes
aplicaciones:

e Produccion de agua potable a partir de agua de mar o agua salobre [31] y [32]. El
hecho es que los sélidos disueltos en el agua de mar no son volatiles a las
temperaturas operacion. En este sentido es posible obtener agua pura como producto
final.

e Se ha experimentado su uso para concentrar alimentos como jugo de naranja [33]
jugo de uvas, leche, agua con azucar y soluciones gelatinosas [34]. Se observo que
el flujo se ve seriamente afectado a medida que la viscosidad de la mezcla
concentrada aumenta.

e Se han realizado estudios relacionados con la industria farmacéutica, en
concentracion de sangre Bovina y sueros [35].

e Extraccion de etanol disuelto en soluciones acuosas [36] o fermentados [37] y

e Tratamiento de aguas contaminadas con arsenico [38].
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1.1.2. Configuraciones empleadas en la destilacion por membrana

Las configuraciones empleadas en la MD se clasifican de manera general en cuatro tipos.
Estas configuraciones dependen de como se recupere el vapor la zona enfriamiento, los
cuales se describen continuacion:

1.- Destilacion por membrana por contacto directo (DCMD). La caracteristica principal en
esta configuracion, es que en ambas caras de la membrana se encuentran en contacto con la
fase liquida, por un lado agua salina caliente y por la otra agua potable fria (Figura 1.3 a).
El vapor que pasa a través de la membrana se condensa en el torrente frio.

Alimentacion

(Agua salobre) Salida
— -
Salida
< > (Gas de barrido)
Membrana i
| l Condensador
Salida del
condensado
€= <«
Salida Alimentacién Entrada
(Agua potable) “—(Gas de barrido)
Figura 1.3 a) Configuracion DCMD. b) Configuracion SGMD.

2.- Destilacion por membranas con gas de barrido (SGMD). En la zona de baja temperatura
se emplea un gas de barrido que arrastra el vapor agua y la lleva a un condensador fuera del
sistema, donde por un lado se obtiene el gas de arrastre y por el otro el producto condensado

(Figura 1.3Db).

Espaciamiento

Zonade alimentacion de aire

Vanio (Agua salobre) > l -
Salida
R

H Condensador
Membrana
Salida del
condensado
Alimentacion
(Agua salobre)
-« -«
Salida y
Permeado
Figural4 a) Configuracion VMD. b) Configuracion AGMD
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3.- Destilacion por membrana mediante vacio (VMD). En este sistema una cara de la
membrana se encuentra en contacto con la disolucién y en la otra se aplica vacio. El vacio se
aplica con el fin de extraer las moléculas de vapor de agua y posteriormente llevarlas a un
condensador donde se obtiene el producto (Figura 1.4 a).

4.- Destilacién por membrana con espaciamiento de aire (AGMD). El sistema basico de una
unidad de AGMD esta compuesto por las siguientes partes, como se muestra en la Figura 1.4
b. Zona de alimentacion de agua de mar o salobre caliente, membrana porosa e hidrofoba,
zona de espaciamiento de aire, placa condensadora y zona de enfriamiento. En los procesos
MD el transporte de masa y energia estan acoplados. El agua se evapora de la zona caliente y
por difusion atraviesa la membrana y el espaciamiento de aire. Cuando alcanza la cara fria de
la placa condensadora, el vapor de agua se condensa cediendo energia (calor latente de
vaporizacion), el producto resultante de la condensacién se conoce como “permeado”. La
transferencia de calor sensible a través de la membrana y el espaciamiento de aire constituyen
la otra parte del flujo total de energia.

1.1.3. Ventajas y desventajas de la destilacion por membrana

Las principales ventajas de la destilacion por membrana sobre los procesos convencionales
para desalar son las siguientes:

e Debido que la temperatura de operacion de la MD oscila en un intervalo de 60 a
90°C, es posible utilizar en estos sistemas calor de desecho como fuente primaria o
fuentes alternas de energia de baja temperatura, como la geotermia y calor solar.
Los costos obtenidos mediante sistemas MD-Solar actualmente son similares con
los costos obtenidos para la osmosis inversa-PV destinada para aplicaciones de
areas remotas [39] y [40].

e El espacio necesario para llevar acabo la destilacion ordinaria se puede reducir a un
valor minimo, que equivale a la longitud aparente del poro de la membrana, que es
del orden de 100 xm de espesor. Este hecho permite desarrollar sistemas
compactos [41] y [44].

e No es necesario un tratamiento quimico a la corriente de alimentacion, las
membranas son evaluadas contra incrustaciones y posibles suciedades. Sin
embargo, en algunos casos se han usado filtros de carbdén activado [60] esto
disminuye el efecto de depoésitos por agentes biologicos. Por otra parte, cuando se
usan componentes de plastico es posible evitar la corrosién y en consecuencia se
reducen los costos por mantenimiento.

e El sistema puede operar con intermitencia, a diferencia de osmosis inversa.

e Es posibles construir sistemas eficientes al utilizar una configuracion de
recuperacion de calor [42] y

e La calidad del producto obtenido es alta, de manera independiente de la salinidad
en el canal de alimentacion [43].

La principal limitacion en la destilacion por membrana, es la necesidad de impedir que el
liquido penetre en los poros de la membrana, en este sentido:
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e No se debe exceder la presion de entrada del liquido al poro (LEP). EI LEP
depende de las caracteristicas de la membrana, del tipo de disolucion, su
concentracion y de la temperatura [45].Por ejemplo, para soluciones acuosas de
solutos volatiles en alcohol, el LEP decrece bruscamente y por lo tanto la MD sélo
puede utilizarse en un intervalo de concentracion pequefio. En la desalinizacion el
LEP no decrece por gque los solutos presentes no se evaporan a la temperatura de
operacion (Tope<100°C).

e Otra desventaja se relaciona con el tiempo de vida de la membrana, una vez que
esta se “moja” sufre una alteracion permanente de las caracteristicas y es necesario
reemplazarla nuevamente. Por ejemplo puede aparecer un fendmeno de
compactacioén, lo que influye en el flujo y caracteristicas de separacion se vean
seriamente comprometidas [26].

1.2. Antecedentes

El primer trabajo sobre MD fue publicado en 1967 [47], aunque la primera patente aparecio
en 1963 [48]. Después de la publicacion del primer trabajo, la destilacién por membranas
perdid algo de interés, debido a los alentadores resultados obtenidos con el proceso de
desalacion por osmosis inversa. El interés se recuperd a principio de los afios ochenta, por el
desarrollo de nuevos polimeros que permitieron la elaboracion de nuevos tipos de membranas
[50].

A partir de entonces, numerosos investigadores han trabajado en la separacion de diferentes
tipos de soluciones. La mayoria de las investigaciones han ido encaminadas hacia la
separacion de soluciones con solutos no volatiles. Las primeras publicaciones [50] y [51] se
centraron en la desalinizacién. Tasaka et al. [52] compararon la termo-6smosis y la destilacion
por membranas, para soluciones acuosas de sales a diferentes concentraciones y temperaturas.
Observaron que los flujos obtenidos con destilacion por membranas eran muy superiores a los
obtenidos en termo-6smosis. En los afios siguientes, diversos investigadores han estudiado los
parametros y las variables que afectan a la fenomenologia del proceso de la MD [11] y [58],
desde un punto de vista tedrico y experimental. Un estudio detallado sobre estas variables se
presenta en el capitulo 2 de esta tesis.

Son muy pocos los sistemas MD acoplados con energia solar. Hogan et al [53] presentan
uno de los primeros sistemas MD acoplados con energia solar. Con la ayuda de una
simulacion numeérica, optimizaron sus resultados, los cuales usaron como base para el
disefio y la construccion de una planta piloto de destilacion por membrana, alimentada con
energia solar. El sistema, que e puso a prueba en Sydney, contaba con 3 m* de colector
solar, generando 0.05 m®d de destilado. La configuracién empleada en el sistema
desalinizador fue DCMD.

En 1994 Bier et al. [54] implementaron sistemas MD acoplados con energia solar y unidades
AGMD. Propusieron la recuperacion del calor latente con un sistema novedoso, que se
encuentra integrado dentro del mddulo de MD; se trata de un arreglo en espiral. En el trabajo
reporta que debido al espaciamiento de aire, el flujo de vapor a través de la membrana se
reduce en comparacion con los de contacto directo.
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Koschilkowski et al. [55] presentaron un sistema de membrana similar a la utilizada por Bier
et al. La planta piloto que opera sin almacenamiento de calor puede destilar 150 L/d de agua.
El disefio fue propuesto para zonas aridas con muy buena insolacion.

Banat et al. [56] integraron un sistema MD con un estanque solar para producir agua potable.
Para su estudio usaron agua con sal simulando agua de mar. Sus estudios experimentales
muestran que el 20% de la energia solar captada fue Gtil para producir destilado. Los 80%
restantes son considerados como pérdidas.

Banat et al. [57] presentaron dos sistemas autonomos. EI primero de ellos destinado a la
produccion a pequefia escala, llamado “compact SMADES”. Este sistema compacto usa
colectores solares planos para calentar el agua de mar y paneles fotovoltaicos que suministran
la energia eléctrica auxiliar. El sistema fue instalado en la universidad de Ciencia y Tecnologia
de Jordania, llegando a producir un maximo de 120 I/d. El otro sistema que desarrollaron,
consiste de varia unidades MD interconectadas que han llamado “Large SMADES” [58]. El
suministro térmico para este sistema, se realiza mediante un conjunto de colectores solares que
integran un 4rea de 72 m?. Respecto al sistema anterior, en este sistema incorporaron un
soporte de almacenamiento térmico con un tanque de 3 m®. La temperatura de operacion del
sistema oscila en un intervalo de 60 y 80 °C. La energia eléctrica para operar las diversas
componentes del sistema es suministrado por paneles fotovoltaicos.

1.3.Objetivo de la tesis

El objetivo general del trabajo de investigacion es disefiar, construir y evaluar una unidad
de desalinizacion mediante destilacion por membrana con espaciamiento de aire (AGMD),
asi como el desarrollo de un algoritmo numérico a fin de generar herramientas para el
disefio y escalamiento de sistemas de destilacion por membrana, acoplados a energia solar.

Los objetivos particulares de este trabajo de investigacién son:

e Disefar y construir de una unidad modular en una configuracién de placas paralelas.

e Evaluar de manera experimental de la unidad de desalinizacién bajo diferentes
condiciones de operacion (temperatura y caudal).

e Desarrollar de un algoritmo numérico que permita la simulaciéon de una unidad
AGMD.

e Validar el algoritmo numérico usando los pardmetros experimentales.
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Capitulo 2 Estado actual de la AGMD

El objetivo de este capitulo es presentar un estudio sobre el estado actual de la AGMD.
En este capitulo se abordan los efectos de los diferentes factores que afectan de manera
directa e indirecta en la produccion de destilado. Ademas se discuten los sistemas MD que
han operado como plantas piloto en diferentes partes del mundo, con el proposito de
analizar el rendimiento de estos sistemas. Para concluir esta seccion, se analizan los
modelos tedricos mas utilizados para describir la transferencia de calor y masa involucrada
en este proceso de separacion.

2.1 Factores que afecta la produccion de destilado

En las dos Ultimas décadas diversos investigadores alrededor del mundo han mostrado un
interés particular por los procesos de desalinizacion mediante la MD. Cerca del 16 % de los
trabajos reportados en el campo de la desalinizacion solar se relacionan de manera directa
con este proceso [5]. Estos trabajos de investigacion estan encaminados en comprender los
diversos factores que afecta de manera directa e indirecta la produccion de destilado. Un
namero considerable de estas publicaciones describen los mecanismos béasicos de
separacion [59],[80],[81],[96],[103] y [115]. Algunas publicaciones recientes [80] y [82]
reportan un ligero incremento en el numero de estudios experimentales y modelaciones
teoricas para los procesos de la MD.

Las variables principales que afectan la produccion de permeado son: la temperatura de
alimentacion, la concentracion salina, el flujo mésico de alimentacion, el espesor del
espacio del aire y la temperatura en el lado de enfriamiento. En la tabla 2.1 se presenta una
clasificacion general de estos factores, los cuales se describen con mayor de talle en
secciones posteriores.

Tabla 2.1: Parametros y variables que afectan al flujo de permeado en la AGMD.

e Temperatura en el canal de alimentacion de alta (T , ent)
e Concentracion salina (@,)

e  Flujo masico y velocidad de mezclado(m, U;)

Variables
o Temperaturaen el lado de baja (T )
o Espesor del espacio de aire (I ;)
e  Espesor de la membrana
e Porosidad
’ e Tamafio del poro
Parametros

o Distribucion del poro
e Tortuosidad
e  Propiedad hidréfoba de la membrana

e  Geometria de la membrana
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Las caracteristicas catalogadas como parametros en la tabla anterior se refieren a
propiedades intrinsecas que adquiere la membrana cuando se fabrica. En este trabajo se
describen en términos generales dichos parametros sin profundizar en ellos. Los parametros
de algunas membranas que se han usado por algunos autores se enlistan en la tabla 2.2

Tabla 2.2: Propiedades de algunas membrana que se han usado en la MD.

Porosidad de  Tamafio de  Espesor de la Conductividad térmica Ref.
la membrana  poro (4m) membrana
(mm)
e PP(0.15-0.2 W/mK) [83]
10.7-0.8 02-10 0.076-0.178 e PVDF (0.22-0.45 W /mK)

e PTFE(0.22-0.45 W /mK)

2.1.1. Efectos de las variables
Efecto de la temperatura en el canal de alimentacion de alta

Diversos investigadores han observado que la temperatura de alimentacion afecta de manera
exponencial la produccion de permeado. Este efecto se ha estudiado en un intervalo de
temperatura entre 20-80°C. Algunos autores sostienen que este incremento exponencial se
debe al proceso intrinseco de la evaporacion, cuya respuesta es de tipo exponencial cuando
aumenta la temperatura [61]-[70]. E. Guillen et al. [60], por el contrario, observaron una
respuesta de tipo lineal, sin embargo, esto es atribuible a problemas relacionados con disefio
de la unidad evaluada.

Efecto de la concentracién salina

Cuando la concentracién salina aumenta, se ha observado una ligera disminucion en la
produccion del destilado[62],[64],[65]; por ejemplo, existe una reduccién aproximada del 16
% cuando la concentracion incrementa de 20 000 a 50 000 ppm a temperatura constante [61].
Otros autores han observado una reduccion superior de 25% [77]. Sin embargo, la MD se ha
empleado para desalinizacion con altas concentraciones de sales sin sufrir caidas importantes
en el flujo de permeado [81]. Por otra parte, se ha observado que cuando se considera otros
solutos no volatiles, por ejemplo azucar, el flujo de permeado puede sufrir disminuciones
relativas superiores a las observadas con NaCl [77]. Esto se atribuye al hecho que al aumentar
la concentracién, la viscosidad de la mezcla aumenta alterando las propiedades de equilibrio y
de manera consecuente disminuye el flujo de permeado [28],[41],[84].

Efectos del flujo méasico y velocidad de mezclado

El aumento en el flujo de alimentacion produce un incremento en el flujo de permeado.
Este incremento ocurre porque al aumentar el caudal, la resistencia de la capa limite
adyacente a la membrana es menor y el coeficiente de transferencia de calor aumenta [74].
Algunos autores han observado que este aumento es de tipo asintético [59], sin embargo
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otros autores reportan que el flujo de permeado alcanza un valor maximo y posteriormente
disminuye [32],[62],[64],[89],[90]. Por otro lado, en la literatura se reportan muy pocos
trabajos de sistemas que operan con bajos caudales [74].

Efectos del tamano del espaciamiento de aire entre la membrana y la placa condensadora.

Diversos autores han observado que el espacio de aire/vapor tiene un espesor critico mas alla

del cual se alteran de manera sustancial los procesos. En particular, Bouguecha et al [66]
presentan un estudio numérico para predecir la distribucion de la temperatura en el interior del
espaciamiento de aire. Los resultados muestran que para espesores del espaciamiento de aire
menores a 5 mm, las isotermas son paralelas a la membrana, que se encuentra a una
temperatura uniforme. Esto indica que la mayor parte de la transferencia de calor a través del
espacio de aire (dejando de lado la transferencia por condensacion) es por conduccion. Sin
embargo, a partir de los 5 mm de espesor la distribucion de la temperatura se ve alterada
drasticamente y la conveccién natural comienza a tomar importancia. Los resultados
obtenidos son muy similares a los que se reporta con otros autores quienes han realizado
trabajos experimentales [34,[65],[68]. Varios autores reportan un relacién lineal entre el
espesor del espacio de aire y la produccion de destilados [1],[26] y [59]. Sin embargo, cuando
el espesor del “air gap” es menor a 1 mm, ocurre un efecto significativo en la produccion de
destilado. Para espesores inferiores a 1 mm se estima que el espacio de aire practicamente
desaparece, dando lugar a una pelicula de liquido descendente en contacto con la membrana.
Incluso en algunos puntos la membrana podria hacer contacto directamente con la placa de
refrigeracion. Esta condicion algunos la llaman destilacion por membrana con una pelicula de
destilado, y se caracteriza por que el proceso de separacion se condiciona por la diferencia de
temperatura a la entrada del poro de la membrana y la temperatura promedio de la pelicula
descendente. Sin embargo, esta configuracién no es deseable, pues al suprimir el espesor de
aire el flujo de calor parasito aumenta, porque la conductividad de la pelicula de condensado
es mayor a la conductividad del espacio de aire [62] y [89].

Efecto de la temperatura y caudal en el canal de enfriamiento

Diferentes autores coinciden que el efecto de la temperatura en el lado de baja no es
significativo en la produccion de permeado [61] y [63]. Sin embargo, se ha observado que si
se mantiene constante la diferencia de temperatura entre el lado de alimentacion y
enfriamiento, la produccion de permeado aumenta exponencialmente cuando la temperatura
media es mayor [62].

El incremento de la velocidad en el canal de enfriamiento favorece que el coeficiente de
transferencia de calor sea mayor Yy con ello la temperatura de la placa de enfriamiento sea méas
proxima a la temperatura de la corriente de enfriamiento, favoreciendo la produccion de
destilado. Se ha observado que el aumento en la produccion de destilado oscila entre 1.5- 2.0
al aumentar las velocidades de 0.02 a 0.08 m/s [32].
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2.1.2. Efectos de Parametros
El espesor de la membrana

El espesor de la membrana juega un rol importante en la resistencia a la transferencia de
calor y masa. Se ha observado en sistemas de DCMD que el flujo de permeado varia de
manera inversamente proporcional al espesor de la membrana [80]. Aspectos de la
morfologia de la membrana, tales como el espesor y la distribucion de poros, se han
estudiado de manera teorica por Lagana et al. para sistemas DCMD [92]. Los autores
concluyen que el espesor 6ptimo oscila entre 30-60 xm. Sin embargo, el efecto de espesor
de la membrana en los sistemas de AGMD se considera despreciable porque el aire
estancado representa la resistencia mas grande a la transferencia de masa en el sistema [81].

La porosidad

La porosidad en una membrana se define como el volumen que ocupa los poros dividido
entre el total del volumen de la membrana. Una porosidad alta en una membrana significa
que posee una superficie efectiva de evaporacion alta. Esto da lugar a que el flujo de
permeado sea mayor Y las pérdidas de calor por conduccion menores. La porosidad de una
membrana (&) se puede determinar mediante la ecuacion de [25]

Pm
ppol

e=1- (2.1)

donde p,Y p,,S0n las densidades de la membrana y el material de polimero del que esta

hecha, respectivamente. De acuerdo con el El-Bourawi et al. [80], la porosidad en las
membranas comerciales oscila entre 30 y 85%.

Tamaiio de poro

Las membranas con tamafio de poro comprendido entre 100 nm y 1 zm son las que

normalmente se usan en los sistemas de DM [83]. Se ha observado que el flujo de
permeado aumenta cuando incrementa el tamafio de poro [93] y [94]. Sin embargo, se debe
considerar que si se aumenta el tamafio del poro, la membrana eventualmente puede
mojarse. En términos generales, para obtener flujos altos de permeado se requiere tamafio
de poro grandes, sin embargo para evitar que la membrana se moje se quiere de poros
pequefios. En este sentido el tamafio de poro 6ptimo depende de las propiedades de la
mezcla que se use. En la desalinizacién se utiliza un tamafio de poro de entre 0.20 y 0.45

Lm .

Distribucion de poro

Las membranas usadas en la MD presentan una distribucion aleatoria. El efecto de
distribucion de poro sobre los sistemas de AGDM auln no ha sido estudiado. Sin embargo,
estudios realizados en sistemas DCMD con membranas comerciales muestran que el flujo
de permeado se ve seriamente afectado cuando no se presenta una distribucion eficiente de
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los poros en la cara de la membrana. Cuando la distribucion entre poros es proporcional al
tamano de poro, los flujos de permeado no sufren alteraciones considerables [80].

La Tortuosidad y el tamafio de poro.

La Tortuosidad del poro (7 ) es la desviacion de la estructura del poro respecto a una forma
cilindrica [26][77],[98]-[101]. Esta deformacion ocasiona una resistencia al movimiento
libre de las moléculas de vapor, y en consecuencia el flujo de permeado se ve afectado.
Una de las correlaciones mas usadas en la literatura para determinar la tortuosidad del poro
se expresa de la siguiente manera

(2-¢) (2.2)

g

T =

Donde ¢ es la porosidad de la membrana. Un valor de la tortuosidad grande implica una
mayor resistencia al flujo de masa a través de la membrana. El flujo de vapor a través de la
membrana a menudo es descrito por tres mecanismos de transporte Poiseuille, Knudsen y
una combinacion de ambos. EI mecanismos de transporte se describe con base en la
relacion que guarda el tamafo del poro (d,) y la longitud promedio del poro (I). Esta

ultima estd intrinsecamente relacionada con la tortuosidad del poro. Si |<<d, el
mecanismo de transporte predominante es un flujo de Poiseuille. Si | >>d, el mecanismo
de transporte dominante es una difusion de Knudsen y si | =d, ocurre una transicion

Poiseuille-Knudsen [95]. En la MD la distribucion del poro y la tortuosidad son aleatorias
esto implica que mas de un mecanismo ocurre de manera simultdnea debido a las
condiciones de operacion que presentes en el proceso.

Propiedad hidrofoba de la membrana

La propiedad hidréfoba estéd relacionada con la afinidad que tiene un material a formar
puentes de hidrégeno con el agua. En términos coloquiales, esto se traduce como la
“capacidad que tiene un material para mojarse”. El parametro que mide el grado hidrofobo
en una superficie se conoce como angulo de contacto. En una superficie que se moja, el
angulo de contacto es cero y dependiendo de grado hidréfobo de un material el angulo es
mayor. En los sistemas MD, se utiliza una membrana porosa que se construye a partir de
materiales hidréfobos. Esta membrana actGa como una barrera fisica que soporta la
solucion que circula por el canal de alimentacion. Debido a la propiedad hidréfoba del
material la solucion no logra penetrar en los poros de la membrana, y en la entrada del poro
de la membrana se establece el equilibrio liquido-vapor. Uno de los requisitos mas
importantes en los procesos de MD, es mantener secos los poros de la membrana, de otra
forma, el proceso de separacion no ocurriria.

Geometria de las membranas.

Actualmente, se emplean dos tipos de membranas: hojas planas y membranas capilares. La
primera se usa principalmente en equipos modulares o sistemas en espiral y la segunda en
modulos tubulares. La configuracion de membrana plana se usa en un arreglo de muchas
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capas en paralelo (sandwich) y es la configuracién mas usada a nivel de laboratorio porque
facilita la limpieza y posibilita el intercambio de membrana. Esta configuracion no permite
un empaquetamiento eficiente y se requiere un soporte para la membrana. Sin embargo, en
el disefio mediante mddulos es posible manejar caudales altos de alimentacion y baja caida
de presion a lo largo de la unidad MD.

Placa de Placa de
aluminio ini i
aluminio T, Caliente
> T, Fria
m 3
X g: |Z
: = il g Y :
I 2 P TR = Lo
: Aire 3 Aire : | 5t Aire] 5 Aire T Fri
H H = I H
g v |8 : ey
) : g
Membrana \/ Membrana T, Caliente
Membrana

Figura2.1 Unidad AGMD de placas paralelas.

Por otra parte, el arreglo en espiral permite la construccion de equipos compactos con
sistemas de recuperacion de calor interna [102]. En esta configuracion, el canal de
alimentacion se mueve a través de la superficie de la membrana en la direccion axial,
mientras que el flujo de permeado se mueve en espiral hacia el centro y sale a través de un
tubo de recoleccion. En estos sistemas, se ha observado que se forma depdsitos por las
particulas suspendidas en la soluciéon (fouling). Para minimizar este efecto, a menudo se

colocan filtros a la entrada de estos equipos.

Canal del condensador

Canal del evaporador

Condensador de aluminio

—~Canal de destilado

Membrana hidrofébica

1 Entrada al condensador
2 Salida del condensador
3 Entrada al evaporador
4 Salida del evaporador (salmuera)
5 Salida del destilado

Figura2.2 Unidad AGMD en una configuracion es espiral [102].
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En los médulos de fibra hueca es posible obtener altos flujos de transferencia de masa, esto
resulta de un empaquetamiento mayor por unidad de volumen [44], que se traduce en una
ventaja sobre los otros sistemas de MD descritos. En un modulo de fibras huecas la
corriente de alimentacion fluye a través de la membrana y el producto es recuperado en la
cara exterior de la misma (Dentro-Fuera), o bien el producto es recuperado en el interior de
la fibra (Fuera-Dentro). Estos modulos han sido empleados de manera exitosa en la
concentracion de jugo de manzana y alcohol respectivamente [33] y [34]. También, se han
usado de manera exitosa para tratar agua contaminada mediante tubos capilares de
polipropileno. La principal ventaja de los modulos de fibras huecas es la alta capacidad de
empaquetamiento y el bajo consumo energético. Sin embargo, los sistemas tienden sufrir
depdsitos de las particulas suspendidas y la configuracion dificulta la limpieza vy
mantenimiento.

2.2. Sistemas acoplados con energia solar

Los sistemas de desalinizacion MD acoplados con energia solar (SPMD; solar powered
membrane distillation), son una tecnologia que ha cobrado interés para aplicaciones en
areas remotas, alejadas del suministro eléctrico. Sin embargo, a pesar de que varios
prototipos de SPMD han sido construidos y evaluados en las ultimas dos décadas, estos
sistemas todavia no han sido comercializados o aplicados a gran escala. El desarrollo de la
tecnologia y los costos de produccidon representan por ahora un obstaculo importante para la
aplicacion industrial de estos sistemas [103].

Para operar los sistemas SPMD, requieren de una fuente térmica que es suministrada
mediante colectores solares y una fuente eléctrica, que a menudo es proporcionada por
paneles fotovoltaicos. En la tabla 2.3 se muestran los sistemas que han operado como planta
piloto en diversas partes del mundo.

Tabla 2.3: Sistemas SPMD que han operado como plantas piloto [103].

Configuraciéon  Material de Energia Tipo de colectores Ref.
De launidad la membrana Térmica Eléctrica solar
MD
1 Espiral PTFE Colector solar  Red Tubos evacuados [54]
2 e e Estanque solar Red - [105]
3 e e Estanque solar Red - [65]
4 Espiral PTFE Colector solar  PV/Red Plano [41],[42][106]-[108]
5 Plana PTFE Colector solar  Red CPC [60]
6 Plana PTFE Colectorsolar Red ~ --—-- [95]
7 Tubular - Resistencias Red - [44]
eléctricas

Para evaluar el desempefio de los sistemas a menudo se utilizan tres indicadores
operacionales conocidos como: la razon de ganancia a la salida (GOR), razén de
recuperacion (RR) y cociente de desempefio (PR).
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El GOR se define como la cantidad de energia térmica requerida idealmente para evaporar
la masa del destilado obtenido, respecto a la cantidad de energia realmente suministrada al
sistema para lograrlo.

m_h
GOR=-21" (2.3)

in

donde m, es el flujo de masa del destilado, h,, la entalpia especifica de vaporizacion a la

temperatura que ocurre el proceso, y Q,, es la entalpia externa suministrada asociada a la

corriente de alimentacion. NoOtese que en un sistema donde haya recuperacion y
reutilizacion de calor en varias etapas, el GOR puede llegar a ser mayor a la unidad.

El RR se define como el porcentaje de la masa de destilado obtenido del total de la
solucion que ingresa al sistema. EI RR se calcula por medio de la siguiente relacion
m
RR=—9x100 (2.4)
m.

n
donde m, el flujo masico del destilado obtenido y m,, es el flujo masico de la corriente
principal que ingresa al sistema.

El PR es un parametro de relaciona la produccion de destilado con el calor que ingresa al
sistema. Se define como es flujo méasico del destilado dividido entre la cantidad de energia
térmica suministrada al sistemas.

md

Qin

PR = (2.5)

un valor de PR alto indica que se obtiene una produccién mayor de destilado por unidad de
energia térmica suministrada. La tabla 2.4 se muestran algunos indicadores de los sistemas
SPMD

Tabla 2.4: Indicadores de desempefio de algunos de los sistemas SP-MD [103].

Ref. RR (%) PR (kg/MJ) GOR Consumo energético (kWh/m®)
[108] 1-35 0.1-0.85 6 e

[108] 45 e 3-6 180-260

[42] 4-45 e 0.3-0.9 200-300

[106] 2-5 0.2-0.3 0.4-0.7 200-300

[41] 3565 0 e 231 e

[60] 0.25-1.3 0.28-0.79 0.8 810-2200

En términos generales se observa que el consumo de energia térmica especifica en los
sistemas SP-MD es muy alta y un valor de GOR muy bajo comparado con tecnologias
maduras, empleadas en la desalinizacion térmica [103]. Estos indicadores muestran que los
sistemas SP-MD por ahora no son competitivos con otros procesos térmicos de
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desalinizacion. A fin de mejorar estos indicadores se requiere de mayor investigacion
cientifica a fin de mejorar el rendimiento en estos sistemas.

2.3.Modelos teodricos

Existen diversos modelos tedricos que se han desarrollado con el objetivo de describir los
fendmenos de transferencia de calor y masa a través de sistemas AGMD [66][68]-
[71][74][78]. Tales modelos los podemos agrupar en diferentes categorias: modelos
rigurosos de CFD vy transferencia de masa, tales como los reportados en las referencias
[66][68][70], o modelos aproximados, como los reportados en las referencia [71][74][78].
Los modelos simplificados consideran que la transferencia de calor a través de espesor de
aire ocurre por calor sensible y calor latente. Esta simplificacion tiene fundamentos en
estudios previos, los cuales establecen que para espesores del espaciamiento de aire
inferior a los 5 mm, la conveccidn natural se suprime [66][68][70].

Para describir la transferencia de vapor de agua a través de la membrana y el espacio de
aire, a menudo se utiliza la teoria de difusion molecular. Sin embargo, dicha teoria
considera diferentes modelos de aproximacion. Una sintesis de estos enfoques se presenta
a continuacion.

Transferencia de masa

Para describir la transferencia de masa en los sistemas AGMD, en la literatura se reportan
cuatro enfoques: Mediante la ecuacion de Stefan[62], la de Estefan-Maxwell [36], modelos
empiricos [71] o la teoria de termodinamica fuera del equilibrio [74].

La ecuacion de Stefan implica que el flujo de masa se rige estrictamente por difusion. Una
de las caracteristicas que se observa en los trabajos que usan este modelo es que obtienen
un coeficiente de difusion muy alto [73]. El flujo molar (N ) mediante la ecuacion de
Stefan se representa matematicamente como [36].

: cD dx

N=—— — (2.6)

1-xdz

donde ces la concentracion molar, el coeficiente de difusion y x es la fraccion molar del
vapor de agua en la componente z .

Para determinar el flujo de masa, se han propuesto algunas correlaciones empiricas que
dependen de ciertos parametros que se obtienen experimentalmente. Liu et al.[71]
presentaron la siguiente correlacion

N=— AT ara 30°C<T, <80°C 2.7)

M & TI\ZIZD.:L +p

donde « depende principalmente de las propiedades del vapor de agua y el aire asi como
de las propiedades geometria del sistema, sin embargo este parametro es independiente de
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la concentracion, mientras que S se ve fuertemente afectado por la solucion de
alimentacion asi como la temperatura de polarizacion del proceso. M , es la masa molar del
agua

La forma més apropiada para describir el flujo molar través del sistema compuesto de
AGMD, es mediante la teoria de la termodinamica fuera del equilibrio [74].

N, =—cD,s(VX, + K. VInT)+x,(N, + N) (2.8)

Donde D, es el coeficiente de difusion del vapor de agua en aire, K, es un coeficiente de

acoplamiento, N,y N, representan los flujos molares de los gases presentes. La ecuacion

anterior representa que el flujo neto molar la suma de dos mecanismos acoplados: difusion
ordinaria y difusion térmica. Este ultimo método es el que usamos para nuestro trabajo.

Transferencia de calor

La transferencia de energia a través del sistema compuesto de la membrana y el espacio de
aire con respecto a coordenadas estacionarias, se expresa como [104]

n (2.9)
Q=—kVT +> N;H,

i=1

El primer término de la ecuacion corresponde a la transferencia de calor por conduccién y
el segundo se relaciona a la transferencia de calor por cambio fase, para una mezcla de
diferentes especies. Un bosquejo AGMD del sistema se muestra en la Figura 2.1 y una
representacion mediante resistencias en la Figura 2.2

Con respecto a la pelicula de condensado, Guijt et al. [110], Banat y simandl [98] y kimura
et al [34] proponen la siguiente ecuacién para determinar el coeficiente de transferencia de
calor, en una pelicula que escurre en una pared vertical

1/4

h, = 2.2
‘T3l - )

Bird [104] propone una correlacion muy similar a la anterior, en una pelicula que escurre

en una pared vertical

4(Kiptg)? (2.11)

h, =—
" 3| 3uN

Por otro lado, para determinar los valores de los coeficientes convectivos h, y hy se han

empleado varias correlaciones empiricas, que poseen la siguiente estructura y que se listan
en la tabla 2.5,
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Nu = cte Re® Pr®

(2.12)

Tabla 2.5: Correlaciones que han sido usadas por diferentes autores para los
coeficientes convectivos sobre la placa y la membrana.
Régimen Ecuacién empirica Notas
d Se considera una de las mejores
NU = 3.36.+ 0.036 RePrE correlaciones en flujos laminar
- 0.8
1+ 0.0011[Re Pr%)
d)\%* Se recomiendo para moédulos de placas
Nu = 1.86( RePr Lj planas (Re<=2100)
d 1/3
Nu =1.86(Re PrL) (uaf g, ) Re<~2100
d 1/3
Nu =1.86 Reo‘%(PrLj Re< 2100
Laminar 2 NI
Nu :1.62(Re PrLj Re<=2100
Nu = 0.298 Re®*® pro3:° 150<Re<3500
Nu = 0.74 Re®? (Gr Pr)o‘l pro2 Correlacion usada en configuracion
plana
d
0.0668 Re Pr— -
Nu = 3.66 + d'- - Re<=2100
1+0.045(Re Prtj
q 075) /3
Nu :1.75{Gz + O.O4{LGrPr} } Re<~2100
_ 0.33 9,043 ~ .01 1025, Conveccion libre
Nu = 0.15Re** Pr*Gr®*(Pr/Pr')***;L/d >15
Nu =0.13 Re0.64 Pr0.38 Re<=2100
Nu = 0.097 Re0.73 Pr0.13 Re<=2100
S Nu = 0.116(Re?/*~125)Pr’3[L+ (d / L)*"* | 2100=< Re <6000
ransicion
_ 415 5,1/3 0.14
Nu =0.023Re*"* Pr'**(u/ u) 2500<Re<1.25x10°
Nu =0.027 Re*'® Pr/*(u/ pz, )*** Re> = 6000

S

Nu =0.023Re*® Pr™(u/ 4, )***

2 En las ecuaciones del flujo laminar se considera la temperatura de la corriente central. Cuando la diferencia

m = 0.4 Alimentacion caliente
m = 0.3 alimentaci6n de enfriamiento

de la temperatura entre la corriente central y la superficie de la membrana es grande a menudo se emplea el

U

0.14
factor de correccion (J al lado derecho de la ecuacion.

Hs



Turbulento

Nu = 0.023(1+ TJ Re®® pri?

Nu =0.036 Re*’® Pr/3(d / L)J***°
Nu = 0.036 Reo.% Pr0.33(d / L)O.055

Usada muy a menudo para estimar h
en flujos turbulentos
Flujo turbulento
Flujo turbulento en el interior de tubos

10<L/d <400
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Capitulo 3: Metodologia tedrica

En este capitulo se presenta la descripcion de los modelos tedricos utilizados para el
desarrollo de esta tesis. Se discuten los origenes fisicos de la destilacion por membrana asi
como el desarrollo de los modelos tedricos para la transferencia de calor y masa. En este
capitulo también se discuten las implicaciones de las adecuaciones de los modelos tedricos
respecto al modelo experimental. Para concluir esta seccion se discuten algunas
correlaciones empiricas usadas para determinar coeficientes de transferencia de calor.

3.1 Descripcion del modelo general para la unidad AGMD

Consideremos como una unidad AGMD, al sistema que se muestra en la Figura 3.1. La
unidad tiene dos entradas, una para la alimentacion de la solucion caliente y la otra para la
corriente de enfriamiento. En la Figura la temperatura en estas entradas se representa por

Taentraga Y T los subindices A y E se refieren a la alimentacion (caliente) y

enfriamiento, respectivamente. La solucion que circula por el canal de alimentacion es de
NaCl en agua, con una concentracion de 30,000 ppm. Por medio de una bomba la solucién
es impulsada a traves del canal de alimentacion. En el recorrido la solucion bafia una de las
caras de una membrana porosa e hidréfoba. Posteriormente la solucion abandona la unidad

a una temperatura menor T, ..iq4.- POr el otro lado, el sistema se alimenta con agua de grifo

E,entrada ?

a menor temperatura (Por ejemplo T = 20 °C). Esta solucién fluye en contraflujo de

E entrada™
la primera. El objetivo de este flujo es refrigerar una placa de aluminio que se encuentra en
el interior de la unidad y que actGa como una pared lateral del canal de enfriamiento. El
fluido que circula por el canal de enfriamiento es agua de grifo, la cual en su recorrido bafia
la placa de aluminio y abandona la unidad a una temperatura de T

E,salida*

T A salida

TA

.entrada

Distilado.

Figura 3.1 Corte transversal de una unidad AGMD.
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El interior de la unidad AGMD est4 compuesta por cuatro secciones principales: una zona
de alimentacidn, por la cual se hace circular la solucién caliente; una membrana porosa e
hidréfoba, que actia como una pared permeable al vapor; un espacio de aire, que permite
reducir las pérdidas de calor parésitas; una placa de aluminio donde se condensa vapor de
agua; y un canal de enfriamiento que sirve para refrigerar la placa de aluminio. En la Figura
3.2 se muestra esquema conceptual de la regién interna de la unidad AGMD.

Membrana Placa

Alimentacion hidrofobica condensadora

Espacio de aire

T,

=

T

Movimiento
del vapor

Pelicula de
condensado

Enfriamiento

/i

Figura 3.2 Esquema conceptual de una unidad AGMD.

El proceso de separacion ocurre cuando las moléculas de agua, contenidas en la solucién
que circula por el canal de alimentacion, emigran del centro del torrente a la interfaz, que
es la entrada del poro de la membrana. En este punto ocurre un cambio fase, debido al
equilibrio liquido-vapor. Las moléculas del vapor resultante viajan a través de los poros de
la membrana y el espacio de aire, impulsadas por dos mecanismos: difusién ordinaria y
difusion térmica [10-12]. El vapor condensado sobre la superficie expuesta de la placa de
aluminio es agua liquida, conocido como destilado.

Para iniciar el proceso de separacion arriba descrito se debe establecer una diferencia de
temperatura entre el canal de alimentacion y el canal de enfriamiento. Esta condicién
provoca una transferencia neta de calor a través del sistema compuesto. La transferencia de
calor ocurre mediante dos mecanismos: transferencia de calor asociado al cambio de fase y
transferencia de calor por conduccion. Los origenes fisicos de este proceso se discuten en
las secciones posteriores.

3.1.1.Evaporacion en la interfase liquido-vapor

Cuando la evaporacion del agua ocurre en presencia de aire, la presion de vapor resultante
se conoce como presion parcial del vapor de agua. El aire posee la capacidad de contener
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el vapor de agua y la cantidad de vapor que puede retener, depende de la temperatura. La
Figura 3.3 muestra la curva de saturacion del vapor de agua contenido en aire. El sistema
representado en la figura se encuentra a presion total de una atmosfera (101.3 kPa)

Presion total de sistema (1 Atmosfera)
100 -
g 80 1 Presién parcial
& del aire 10094
S
c 60 -
2
o . .
o 40 A Presion parcial
o 3119 (Vapor de agua)
20 .
19.69%
/
0 T T T T ‘I‘ T T T

10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 110

Temperatura (°C) — Curva de saturacion
—Presidntotal

Figura3.3 Curva de saturacién de vapor de agua en aire como funcién de la
temperatura.

Para determinar las presiones parciales de vapor de agua, a menudo se utilizan diversos
modelos que se derivan de la ecuacién de Clausius-Clapeyron. Estos modelos se conocen
como modelos refinados como los desarrollados por Hermosillo et al. [15].

La ecuacion de Antoine es un una simplificacion de la ecuacion de Clausius-Clapeyron,
esta aproximacion es aplicable para sistemas puros. Sin embargo, los errores respecto a
valores experimentales (tablas) son muy pequefios. La ecuacion de Antoine se expresa de la
siguiente manera

. B
P —exp{A—T_C} (3.1)

donde A, B y C son coeficientes empiricos. En la tabla 3.1 se presentan los valores de los
coeficientes de la ecuacion de Antoine, para tres correlaciones ampliamente usadas en la
MD.

Tabla 3.1 Valores para los coeficientes de la ecuacion de Antoine.

Autor A B C

Guy Ramon et al. [111] 23.1964 3816.44 46.13
Banat et. al [73] 23.237 3841.2 45
Izquierdo Gil et. al[74] 23.231 3843 45
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2.00

1.50 A

1.00 -

Desviacion (%)
o
o
o

-0.50 -
-1.00 -
-1.50 -
-2.00
Temperatura (°C)
—— Guy Ramon et.al M.A. Izquierdo-Gil et.al —— F. A. Banat et. al

Figura 3.4 Desviacion porcentual de la ecuacién de Antoine para diferentes

coeficientes respecto a valores tabulados representados en la grafica por
la linea color café.

La correlacion que presentan Guy Ramon et al. [111], tiene un error porcentual inferior
0.4%, en el intervalo de temperatura de 40-70 °C, con respecto a valores obtenidos de
tablas. En los sistemas MD se considera que el vapor de agua en el interior de los poros de
la membrana y el espacio de aire se encuentra saturado. Con base en esta suposicion se ha
utilizado la correlacion empirica de Guy Ramon.

3.1.2.0rigenes fisicos de la difusion de masa

Con el proposito de explicar los origenes fisicos de la difusion ordinaria y el efecto Soret,
consideremos una camara rectangular con paredes adiabaticas e impermeable, en la que dos
especies de gases diferentes (por ejemplo, vapor de agua mas aire), se encuentran a la
misma presion y temperatura. Estos gases inicialmente estan separados por el plano
imaginario representado por X, en la Figura 3.5. Si se quita la division, ambas especies se

transportaran por difusion en sentido opuesto tratando de superar la resistencia que ofrece
uno respecto al otro. Una concentracion mas alta significa un mayor nimero de moléculas
por unidad de volumen. En la Figura 3.5, la concentracion de la especie A disminuye en la
direccién en x, mientras que la de la especie B aumenta en la misma direccién. Como el
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movimiento de las moléculas es aleatorio, hay igual probabilidad de que cualquier molécula
se mueva a la izquierda o a la derecha. En consecuencia un mayor nimero de moléculas de
la especie A cruzan el plano imaginario desde la izquierda (éste es el lado de concentracion
mas alta de la especie A) que desde la derecha. Este hecho permite pensar que existe un
flujo neto de masa del lado de mayor concentracion al de menor. EI modelo que surge para
la difusion ordinaria a partir de este analisis se denomina ley de Fick. De acuerdo a ella, el
transporte absoluto de la especie A en una mezcla binaria, se puede expresar en forma
vectorial como

N, =-—CD,VX, +X,(N,+Ng) (3.2)

donde D,; es el coeficiente de difusion binaria, C es nimero total de moles y x, la
fraccion molar de la especie A. En la ecuacion el término de la izquierda representa la
contribucion de la difusion ordinaria y el término de la derecha el flujo debido al
movimiento de A con el movimiento promedio de la mezcla. El algebra implicita para la
obtencidn de expresidn se muestra en el anexo B.

Figura 3.5 Transferencia de masa por difusion ordinaria en una mezcla binaria de
gases. A representa las moléculas de vapor de agua y B las moléculas de
aire.

Por otra parte, los origenes fisicos de la difusion térmica se pueden explicar de la siguiente
manera. Considere una cdmara rectangular hermética que contiene una mezcla binaria de
dos gases (Figura 3.6), donde las paredes superiores son adiabaticas e impermeables y las
paredes laterales son impermeables y diabéaticas. Si la temperatura y presion en la cara 1 es
igual a los valores de la cara 2, se dice que el sistema se encuentra en equilibrio
termodinamico. Bajo estas condiciones, la probabilidad de encontrar una molécula de la
especie A dentro de la camara es la misma en cualquier punto. Siempre que la condiciones
iniciales de temperatura y presion permanezcan constantes. Sin embargo, si la temperatura

de una de las caras aumenta, por ejemplo T, >T,, la energia cinética promedio de las

moléculas de la mezcla binaria adyacente a T,, también experimenta un incremento. En
este sentido es posible decir que existe un “gradiente de concentracion de la mezcla
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binaria” asociada a la diferencia de temperatura que provocan que el efecto de difusion sea
mayor. El modelo para difusion térmica se expresa mediante la siguiente relacion:

N, =—cD K, VINT +x,(N, +N;) (3.3)

donde T es la temperatura, K es coeficiente de difusion térmica. Cuando K, es positivo,
la componente A se mueve hacia la region fria, y hacia la caliente si es negativo

P1=P:

T, >T,
P1 =Pz

Figura 3.6 Representacion esquemética de la difusion térmica para una mezcla
binaria de dos gases.

3.1.3.Transferencia de masa a través del sistema compuesto
AGMD

El flujo de masa es el producto del flujo molar por la masa molar del compuesto.

J,=N,M, (34)

Bajo las condiciones de interés, se considera el vapor de agua se comporta como una gas

ideal. De esta manera la concentracion molar dentro del espacio de aire esta relacionada
con la presion parcial como

_ b

' RT

(3.5)

donde p;es la presion parcial de la especie i, la cual se estima mediante la ecuacion de

Antoine, Tes la temperatura y R la constante universal de los gases. Finalmente la
fraccion molar de una especie se relaciona con la presion parcial por:
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X == — (3.6)

donde C es la concentracion total y p la presion total respectivamente.

La densidad del flujo neto de materia, a través de la membrana y el espacio de aire, es el
resultado de dos procesos combinados: difusion ordinaria y difusion térmica. En la interfaz
de la membrana existe una evaporacion con base en el equilibrio liquido-vapor; es decir, la
concentracion parcial del vapor de agua en el aire es funcién de la temperatura del canal de
alimentacion. Sin embargo, la difusion neta depende de la diferencia de concentracion
parcial a través de la membrana y el espacio de aire. Esta diferencia de concentracion se
encuentra intrinsecamente relacionada con la diferencia de temperatura entre los canales de
alimentacion y enfriamiento. EIl flujo molar neto con respecto a coordenadas estacionarias,
estard dada por una combinacion ordinaria y difusion térmica:

N, =—cD,;(VX, + K. VInT)+x,(N, + N) 3.7)

donde D,; es el coeficiente de difusion del vapor de agua a la temperatura promedio. El

primer término de la ecuacién (3.7) es el flujo neto molar asociado a las dos contribuciones
descritas. El ultimo término de la ecuacion resulta de cambiar el marco de referencia movil
a coordenadas fijas de referencia. Los subindices A y B hacen referencia a los dos
compuestos presentes, vapor de agua y aire.

Bajo condiciones estacionarias y considerando que el aire se encuentra “estancado”, €s
decir Ng =0y I, <5mm, al factorizar la expresion anterior se obtiene
\ - CDAB

Dado que la longitud caracteristica del sistema en la componente y es mucho mayor que el

espesor del sistema compuesto membrana-espesor de aire, consideramos que la difusién se
Ileva a cabo en una sola direccion. Integrando entre los limites correspondientes a la region
del espacio de aire-membrana, se obtiene la siguiente expresion

D 1=K (DK |1 T,

N, =
A 5 1-x, \1-x, /& T,

(3.9)

donde ¢ es el espesor combinado de la membrana y el espacio de aire.

Bajo las condiciones de interés del modelo experimental, la ecuacién (3.9) puede

expresarse de una forma distinta, haciendo las siguientes consideraciones.
e El espesor de la membrana es muy pequefio comparado con el espesor del aire. En
este sentido la diferencia de temperatura T, —T,es mucho mas pequefia que la

diferencia de T, —T, (Ver Figura 3.1). En nuestro modelo aproximado se considera
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que efecto difusivo es inducido principalmente por la diferencia de temperatura T,

y la temperatura promedio de la pelicula de destilado.

e En el modelo matematico descrito en la ecuacion (3.9), la temperatura T,
corresponde a la temperatura superficial de la pelicula de condensado. En el
T,+T,

modelo aproximado de la ecuacion (3.7) se asume que T 5

€S

equivalente a la temperatura de la pelicula de condensado.
Con base en estas dos suposiciones descritas, la ecuacion (3.9) se puede expresar de la
siguiente manera.
cD 1-X cD K 1, T
B In AL [ ZTAB T In ™ (3.10)
]._XAéaire 1_XA 5

N, ~—

aire aire 3

donde N, es el flujo molar neto de la especia A a través de una pelicula de aire estancado.

3.1.4. Transferencia de calor en el sistema AGMD

La transferencia de calor neta a través de la unidad AGMD béasicamente se presenta por dos
mecanismos: calor latente y calor sensible. El calor absorbido durante el proceso de
evaporacion se trasfiere a la placa condensadora cuando ocurre el cambio de fase a liquido.
La transferencia de calor sensible se establece por conduccion a través del espacio de aire,
debido a la diferencia de temperatura entre el canal de alimentacién y el canal de
enfriamiento. Sin embargo, existe una contribucién adicional asociada a la entalpia por el
arrastre del flujo molar. Este mecanismo de transferencia de calor no esta relacionado con
el calor latente; puede considerarse mas bien como parte del calor sensible. Cuando se
realiza el balance de las ecuaciones este término aparece de manera explicita.

La transferencia de calor en una unidad AGMD ocurre en varias etapas. La primera etapa
sucede cuando el calor se transfiere del canal de alimentacion a la superficie de la
membrana mediante conveccién. Segunda, una fraccion del total del calor transferido se
consume en el cambio de fase del agua (calor latente de vaporizacién), la fraccién restante
se transfiere por conduccién a través de la membrana. Tercera, la transferencia de calor a
través del espacio de aire, que ocurre por conduccion ya que como se discutio en el
Capitulo 2, la conveccién se ve suprimida por lo reducido del espesor de dicho espacio.
Cuarta, el calor que se conduce a través del aire (Sensible) y el calor cedido por la
condensacion (latente), ambos, se transfieren a la pelicula de condensado, de acuerdo a un
coeficiente de transferencia de calor de pelicula descendente. Quinta, el calor cedido se
transfiere por conduccion a través de la placa condensadora. Sexta, la energia en forma de
calor se transfiere por conveccion al canal de enfriamiento.

Las ecuaciones para la conservacion de flujo de entalpia a través de las diferentes regiones,
considerando el flujo de calor por conduccion y el flujo de calor por difusion de entalpia, se
expresan como sigue

En el canal de alimentacion
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NG, (T, -T)

A ~"plL

Alimentacion

Figura 3.7 Representacion esquemaética de la transferencia de calor en el canal de
alimentacion.

: T, +T
Q:hl(Tl _T2)+ NCpL( : 5 : _Toj (3.11)

En la membrana

NAC;J_.V( my _]:)
£ T _L+T,
: 2
'I3
NA I:Cp:L(TZ_TO)—'—AHV(T;’)]
k
(7, -T)

m

Figura 3.8 Representacion esquematica de la transferencia de calor a través de la



membrana.

: T,+T k 3.12
Q=N ch(TZ—T0)+AHV(T2)+CpV[ e Z—sz}l”‘(Tz—Ta) 12

m

En el espacio de aire

]
ij:T2+T3 ]
T
! ] Tm5:T3;T4
N,|C(T,-T)+AIL L)+ L C (T,-T) |- )
albprd2 74 v )T Sl T v
) 7,
]
] T.
] .
]
]
k
= (1, -1,)

Figura 3.9 Representacion esquematica de la transferencia de calor a
través del espesor de aire.

_ T,+T
—Nlc (T, =T.)+AH, (T A2 T
Q CpL( , = To)+AH, ( 2)+va( 2 ZH (3.13)

ka
+ Igp(Ta_TA.)

gap

En la pelicula de condensado
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NE (L -T)
e

NACp.,L (‘Tm4 _‘Tﬂ)

Figura 3.10 Representacion esquematica de la transferencia de calor a traves de la
pelicula de condensado.

) T,+T
Q = h4(T4 _T5)+ NCPL( : 2 ° _To) (3-14)

En la placa condensadora

K (3.15)
Q = Ii(Ts _TG)

p

En el canal de enfriamiento
(3.16)
Q= he (Te _Tc)

Los terminos Nc,AT se pueden despreciar por que la contribucion al flujo neto de

entalpia es mucho mas pequefia que el flujo de calor por conduccion y difusion de entalpia.
Por lo tanto las ecuaciones anteriores se expresar de la siguiente manera
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h(T,-T,)=NAH, + k;(T2 -T,) (3.17)
h (T, =T, )= NAH, +"Ia(T3 1)) (3.18)
h(T,-T,)=h,(T,-T,) (3.19)
h(T,-T,)= T;(T5 -T,) (3.20)

h (T, ~T,)=hy(T; - T,) (3.21)

El calor que ingresa al sistema se puede expresar como la suma del calor que se transfiere
al canal de enfriamiento més las pérdidas de calor al medio ambiente como:

QEnt = Qtranf + Qper (322)

Considerando que la fraccion de calor util se transfiere por conveccién de la corriente
central hacia la membrana como:

Qtranf = h1 (Tl _Tz) (3.23)

Resolviendo el sistema de ecuaciones (3.17-3.21 y 3.10) con el objetivo de eliminar las
temperaturas internas, es posible obtener una expresion equivalente a la ecuacion (3.6) del
flujo de calor a través de un sistema compuesto mediante una expresion general

7N
Q = v+ keq [NAHV + keq (Tl _T7 )] (3:24)

La diferencia de temperatura en esta ecuacion se relaciona con la temperatura de la
corriente central del canal de alimentacion y la corriente central del canal de enfriamiento.

Los parametros , p,h,,, K., estan dados por
hek (3.25)
I,hs +K,

eq’

l//:
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h (3.26)

p= :
Keg + eq
L L (3.27)
™ oK + 10K '
_ h,h, (3.28)
“ h+h,

Donde k,es la conductividad térmica de la placa condensadora yl el espesor. k  la
conductividad térmica de la membrana y | el espesor de la misma. k., la conductividad

térmica del espacio entre la membrana y la placa condensadoray 1, el espesor. h, y h,

son los coeficientes de transferencia de calor, en el canal de alimentacion y el canal de
enfriamiento respectivamente. h, es el coeficiente de transferencia de calor de pelicula
descendente.

3.1.5. Correlaciones para coeficientes de transferencia de calor

Los coeficientes de transferencia de calor h, y h,, para el canal de alimentacion y

enfriamiento respectivamente, se obtienen mediante correlaciones empiricas. Gryta et al.
[112] recomiendan que para flujo laminar (Re <~2100y Pr>0.6) sobre una superficie

rugosa (membrana) isotérmica, el coeficiente local de conveccion se puede estimar
mediante la siguiente relacion

h, =0.13 Re®** Pr3 O‘I‘ (3.29)

h
Por otra parte, para superficies lisas como la placa de enfriamiento y bajo las mismas
condiciones hidrodinamicas (Re <~2100y Pr>0.6), el valor de h,se puede estimar

mediante la siguiente relacion [82]

. 0.0668 (RePrd, /L) (3.30)
1+0.0450 (Re Prd, /L)'

h, =3.66

La metodologia para la seleccion de estas correlaciones empiricas fue la siguiente. Con
base en el modelo experimental se establecieron las condiciones hidrodindmicas de nuestro
modelo matematico. Una vez hecho esto se llevo a cabo una revision bibliogréafica de las
diversas correlaciones empiricas usadas en MD y bajo condiciones similares de nuestro
disefio experimental. Esta revision se presenta en el Capitulo 2 de esta tesis. Posteriormente
se realiz6 una seleccion de las correlaciones que mejor se ajustaran a nuestros resultados
experimentales dando como resultado las ecuaciones (3.27) y (3.28). Sin embargo, los
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resultados que se obtienen con estas correlaciones no varian en gran manera. Un estudio
detallado se presenta en la seccion de resultados.

Para estimar el coeficiente de transferencia de calor en pelicula descendente (condensado)
se emplea la siguiente expresion

3 .2 %
L _4[Kiplg (331)
Y3l 3T

La cantidad T'" es el flujo total de condensado en la parte inferior de la superficie
condensadora por unidad de anchura de esta superficie [104]. La dependencia de la

viscosidad u con la temperatura esta dada por [112].

1882

4(T)=0.001-exp [— 6.4313+ T} (3.32)

3.2 Modelo para el colector solar

La ganancia de calor util Q, en un colector solar se puede expresar de la siguiente manera
[114]:

Q, = ARG, (7@),, —U (T, ~=T,)]=mC, (T, -T,,) (3:33)
y la eficiencia térmica por primera ley de un colector solar plano define como
n = Q. _ RlIGi(m@),, —U (T, -T,)] (3.34)
| = =
GT AC GT

Dado que la ecuacion anterior es una ecuacion lineal, donde la variable independiente es

M, la eficiencia térmica de un colector solar plano se expresa en la forma punto
G

pendiente como
y =—1.8489x + 0.7258 (3.35)

La ecuacion (3.34) es el resultado de la evaluacion térmica de un colector solar plano de la
marca Chromagen modelo CR 124. Dicha ecuacién se obtuvo bajo criterio de evaluacion de
la norma ANSI/ASHRAE 93-1986 (vea el anexo A).

3.3 Relacién con diferentes caudales

En la evaluacion del colector se utilizé un flujo caracteristico con base en la norma antes
citada y que corresponde a las caracteristicas del colector, por lo tanto es necesario
determinar la correccion para diferentes flujos de operacion [114]. Esta correccion de flujo
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se realizd con base en la metodologia propuesta por Duffie y Beckman, [114]. En la cual
primero se calcula el factor F'U | bajo las condiciones de evaluacion del colector.

F|U —_ mpruevaCP In 1_ FRU Lpb (33)
) AC mpruevaCP

Posteriormente se calcula la razon entre el flujo masico de uso y el flujo mésico de prueba
mediante la siguiente ecuacion

r— F RU L ‘ uso _ F R(Ta)‘ uso (3.37)
F RU L | prueva F R(Ta) prueva
e
o AP MysoCr (3.38)

mpruevan 1_exp _ACF'UL

AcFluL mpruevaCP
Una vez que se obtiene los valores de r se corrigen los factores de remocion F,(ze) y
F;U _, para las condiciones de uso normal del colector.

prueva)

FR (Ta) uso: r(FR (TO!)
Con estos valores corregidos es posible obtener el valor de Q,bajo diferentes flujos de
operacion.

FU, |o=r(FU,

uso

prueva)

3.4 Algoritmo numérico para la unidad AGMD

El modelo matematico para la unidad AGMD, se define por el conjunto de ecuaciones
descritas en la Seccion 3.1. Este modelo es un modelo no lineal y la solucién del conjunto
de ecuaciones tiene que hacerse numéricamente. Para esto se utilizé un algoritmo, que se
ilustra mas abajo y que se codificé en la plataforma de F90. Al inicio el programa requiere
que el usuario defina las variables y parametros de entrada del sistema, asi como un
conjunto de valores semilla para todas las temperaturas simuladas al interior de la unidad.
A partir de estas temperaturas, se calculan la masa y los flujos de calor en el sistema
compuesto. Los resultados obtenidos por estos flujos se utilizan para calcular un conjunto
corregido de temperaturas, exigiendo los criterios de conservacion de masa Yy energia en
todo el sistema.

El proceso se repite de manera iterativa, actualizando en cada ciclo los valores de las
temperaturas, hasta que se logre el criterio de convergencia. El criterio de convergencia se
cumple cuando las diferencias porcentual de todas las temperaturas entre dos iteraciones

48



consecutivas es menor o igual a 0.1%. Un segundo criterio se relaciona con la
conservacion de entalpia entre el canal de alimentacion y el canal de enfriamiento, con la
condicion de que la diferencia entre el lado caliente y frio no sea mayor de 0.1%.

Valor semilla

Calcular
Qu > NA > Tmt membrana ,TA,sai B TE,sqi

Actualiza temperatura Conservacion de Energia

AH, ~AH, <0.1%

internas

Noe 7 _r <01% il

J Fad T

Imprime
Qu DNADTim mﬂnhmna,TA,saf 7TE,5(1!

Figura 3.11 Diagrama de flujo de la simulacion para determinar el flujo molar y
flujo de calor en la unidad AGMD.

Al resolver el sistema de ecuaciones (3.17-3.21) y (3.10), como se describe en la seccion
correspondiente, se obtienen las temperaturas para cada region de la unidad representada en
la Figura 3.2; las temperaturas adyacentes a la membrana T,y T,, la temperatura
superficial de la pelicula de condensadoT,, la temperatura de la placa T, y T,. La Unica
excepcion son las temperaturas de la corriente del canal de alimentacion y enfriamiento, T,
yT,, las cuales se calculan como el promedio entre la temperatura de entrada y salida a la
unidad

T _ TA,ent +TA,saI (339)
| =
2
T _ TE,ent +TE,saI (340)
2 f
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Por supuesto, las temperaturas a la entrada son parametros de entrada para el modelo,
mientras que las salidas se obtienen del proceso iterativo, como funcion del flujo de calor
mediante las siguientes ecuaciones

+
TA,saI = TA,ent - QG Qpef (341)
c,m,
Q 42
TE,saI :TE,ent + . (3 )

C,mg
donde Q. representa la suma del calor sensible y calor latente, Q,, representa las

pérdidas de calor al medio ambiente. El valor de la capacidad calorifica C,, se considera
constante en todo el canal de alimentacion y enfriamiento respectivamente.
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Capitulo 4. Arreglo experimental

En este capitulo se describe el disefio y construccién arreglo experimental, asi como la
metodologia que se utilizo en el experimento. En esta seccion se ha dedicado un apartado
que contiene informacién de los equipos he instrumentos utilizados en la instrumentacion
del dispositivo experimental. Para concluir, al final de esta seccion se presenta un analisis
para determinar los tiempos de respuesta del sistema.

4.1 Descripcion general del arreglo experimental

El arreglo para el estudio experimental estd disefiado de manera de poder suministrar a la
unidad AGMD la solucion salina de entrada y el agua de enfriamiento con temperaturas y
caudales controlados. Con ese fin, esta integrado por los siguientes elementos: resistencias
eléctricas para el suministro de energia térmica, tanques de almacenamiento térmico, un
intercambiador de calor, bombas hidraulicas para impulsar la corriente y la unidad
desalinizadora. La Figura 4.1 muestra el diagrama conceptual de dicho arreglo.

El sistema se divide en dos circuitos principales Ay B. La seccién A es un ciclo abierto en
el cual una bomba hace circular agua de grifo calentada con las resistencias eléctricas a
través del intercambiador de calor. El intercambiador de calor se encuentra inmerso en un
tanque de almacenamiento térmico que contiene una solucion de NaCl en agua con una
concentracion inicial de 30 000 PPM. La idea es aumentar la temperatura de la solucién
presente en el tanque de almacenamiento de manera controlada a través de regular el caudal
en el circuito de calentamiento, a través del intercambiador de calor.

La seccion B es un ciclo abierto donde la componente central es la unidad desalinizadora.
Con la ayuda de una bomba se extrae la solucion caliente del tanque de almacenamiento y se
hace circular a través del canal de alimentacion de la unidad AGMD. La corriente de

alimentacion entra a la unidad a una temperatura T,,, Y sale a una temperatura menor,

indicada en la figura como T,,. Una fraccion de agua que contiene la solucion se

convierte en vapor mientras que la solucion restante, ligeramente con mayor concentracion,
continda con el recorrido. A su paso por la unidad desalinizadora, la temperatura de la
corriente de alimentacién desciende paulatinamente por la transferencia de calor latente y
sensible hacia la placa condensadora y por las pérdidas de calor hacia el exterior. El
excedente de la mezcla salobre, aln caliente, retorna nuevamente al tanque de

almacenamiento para repetir el ciclo. En la figura, Tg .,  representa el valor de la
temperatura a la entrada del canal de enfriamiento y T, la temperatura a la salida del

mismo lado. T,,, Indica la temperatura ambiente, mientras que T,y Ty, las temperaturas

en el interior del tanque de almacenamiento térmico y el calentador eléctrico,
respectivamente. El circuito C es el circuito de enfriamiento.
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eléctrico térmico Caudal
Destilado

Figura4.1  Bosquejo del disefio experimental. En la figura la temperatura esta
representada por la letra T, los subindices indican los diferentes puntos
de medicion.

4.2 Construccion del prototipo experimental

El prototipo experimental se desarrollé en varias etapas. Primero se construyo la unidad
AGMD vy posteriormente se dimensionaron y construyeron los demas elementos que
integran el arreglo.

Unidad AGMD

La unidad AGMD esta formada por dos paredes laterales (Figura 4.2), una membrana
hidréfoba, una placa condensadora, y varias “Juntas” espaciadoras para formar los canales
de alimentacion, enfriamiento y espacio de aire (Figura 4.3). Las paredes laterales se
construyeron con placas Nylon de 254mm de espesor (Nylacero) para reducir las pérdidas
de calor al medio ambiente. Las juntas se construyeron a partir de hojas de silicon de alta
temperatura de 3 mm de espesor y el canal de drenado del destilado se elabor6 a partir de
una ldmina de neopreno de 1 mm de espesor. En el dispositivo se utiliz6 una membrana de
PTFE (polytetrafluoroethylene) proporcionada por la empresa Millipore. Esta membrana se
conoce comercialmente como FGLP29325 y tiene una porosidad de 80% con un tamafio de
poro de 0.22 um.

La unidad tiene las siguientes dimensiones exteriores: 30 cm de alto, 20 cm de ancho y 6.7
cm de espesor. La decision de construirla en este tamafio se debid en parte a la restriccion
impuesta por las membranas que se pudieron conseguir en México, comercializadas por la
empresa Millipore, las cuales limitan usar un érea efectiva de 144 cm? en una
configuracién rectangular de 18x8 cm.
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Figura4.2  Prototipo de la unidad AGMD.

El canal de alimentacion entre la membrana hidréfoba y la tapa lateral se forma por dos
juntas las cuales permite un espacio de 80 mm de ancho, 180 mm de altura 6 mm de
profundidad. EI canal de enfriamiento que se forma entre la segunda tapa lateral y la placa
de aluminio, tiene las mismas dimensiones que la primera. El espacio de aire de 4 mm de
espesor se forma al combinar una junta de silicon y una de neopreno. La membrana se
soporta por una malla metélica con el propoésito de reducir la deformacion debida tanto a la
presion que ejerce el flujo (principalmente el peso del agua), como a la temperatura de
operacion. El soporte metalico es una malla de forma romboidal con eje mayor de 10 mm,
eje menor de 7 mm y espesor de alambre ~0.6 mm. A fin de evitar la corrosion el soporte
metalico y malla fueron tratados con un recubrimiento plastico. En la Figura 4.3 se
presenta una vista isométrica con los elementos que integran la unidad AGMD. En la
Figura 4.4 se muestra una imagen del soporte metélico.
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Tapda lateral (alimentacion)

Sello de canal de alta

Membrana

Soporte de espacio de aire

Drenado de destilado

Placa de aluminio

Sello de canal de baja

Tapa lateral (enfriamiento)

Figura 4.3  vista isométrica de la unidad desalinizadora AGMD.

Termopar

Soporte
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Canal para
ia salida del
destilado

Junta de
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Figura4.4  Imagen del canal de drenado para el destilado y soporte de la

membrana.
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Se decidi6 construir las tapas laterales de Nyacero por dos razones basicas: la baja
conductividad del material minimiza las pérdidas por las caras laterales y ademas
posee suficiente rigidez para dar soporte estructural a todo el sistema. Al ser de
Nylon, el material no reacciona ante la presencia de NaCl, eliminando los
problemas de corrosion.

Las juntas de canal de alta y baja, elaboradas a partir de laminas de silicon de alta
temperatura, resuelven el problema de posibles fugas en el empaguetamiento. Estas
componentes actlan como separador y a la vez como sello cuando se sujeta todo el
sistema.

La placa condensadora es una placa de aluminio de 1.2 mm de espesor (Alanod). La
funcion principal es condesar el vapor de agua que pasa a través de la membrana.
Por otro lado la placa de neopreno adyacente a la placa de aluminio forma un canal
de drenado de destilado, este detalle se puede apreciar en la Figura 4.4.

En el anexo D se presentan los planos de construccion de la unidad AGMD. Las ocho
componentes descritas en la Figura 4.3, incluyendo el soporte metalico, se sujetan mediante
12 tornillos de hierro galvanizado, dando como resultado una unidad de desalinizacion
compacta, tal como se muestra en la Figura 4.2

Intercambiador de calor

El intercambiador se construyo con una configuracion en espiral, para lo cual se utilizo
tubo de cobre de ¥ de pulgada de didametro, por 10 metros de longitud. El disefio se realiz6
con base en un flujo de operacién de 1-5 I/min y una temperatura maxima de operacion de

En la Figura 4.5 se presenta una fotografia del intercambiador de calor de cobre.

DO NO

UNLESS IT IS MEGHANICALL

Figura4.5 Intercambiador de calor de cobre.
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Tanque de almacenamiento térmico

El intercambiador de calor se encuentra inmerso en 40 litros solucion salina contenida en
tanque de almacenamiento térmico. Para el aislamiento se utilizé una placa de hule espuma
de una pulgada de espesor. La Figura 4.7 muestra las imagenes de los componentes
mencionados.

Figura 4.6 Intercambiador de calor de cobre y tanque de almacenamiento térmico.
Calentador

La fuente de energia térmica se suministré mediante cuatro resistencias eléctricas de 300
W nominales cada una. Las resistencias eléctricas se controlaron de manera independiente
y van sujetas en un marco de acero inoxidable.

Figura4.7  Sistema de calentamiento eléctrico.
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4.3 Instrumentacion

e Temperatura

Para medir la temperatura se emplearon termopares tipo T (cobre-constatan) calibre 30.
Para calibrar los termopares se utilizdé un termopozo de referencia de marca Hort Scientific,
modelo 9100 S. En la Figura 4.8 se muestra el comportamiento de los nueve termopares
para el caso particular de temperatura de entrada de la solucion de 30°C (valor de
referencia). La Figura 4.9 muestra la curva de calibracion para el termopar T,, donde se
observa que al realizar el ajuste correspondiente la lectura del termopar corresponde al
valor de referencia. Esta calibracion se realizo para cada uno de los termopares descritos.

29.30

—T1(°C)
—T2(°C)
—T3(°C)

T4(°C)
— T5(°C)
— T6(°C)
—T7(°C)
—T8(°C)
—T9(°C)

Temperatura (°C)

0 100 200 300 400 500 600
Tiempo (Segundos)

Figura4.8  Comportamiento de los nueve termopares en el interior de pozo térmico.

80 .
y =1.0004x + 0.976
75 A

R*’=1
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60 -
55
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40 A
35 A
30 A

25 T T T T T T T T T T
25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80

Experimental

Valor de referencia

& T2(°C) — Ajuste lineal

Figura4.9  Curva tipica de calibracion para un termopar.
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Una vez calibrados los termopares se ubicaron en el arreglo experimental en los puntos que
muestra la Figura 4.1. Especificamente en las corrientes de alimentacion y enfriamiento los
termopares se ubicaron en pasamuros a la entrada y salida de ambas corrientes. En la Figura
4.10 (a) se muestra una imagen de la ubicacion de uno de los termopares en el canal de
alimentacion y la Figura 4.10 (b) en el interior de la unidad, tanto en la placa condensadora
como en la membrana.

El termopar en la placa condensadora se colocd inmerso en un pequefio termo pozo y se
sujetd con pasta conductora. Por otra parte, el termopar que hace contacto con la
membrana, se coloco entre los claros de la malla procurando que no hiciera contacto con
los alambres. Sin embargo, el termopar ejerce una leve presion sobre la membrana para que
no pierda contacto con ella.

" .

Figura4.10 Detalle de la ubicacién de los termopares en los pasamuros (izquierda)
e interior de la unidad (derecha).

e Flujo
Para impulsar el flujo de alimentacion se utilizé una bomba de flujo variable de la marca
Leeson Washguard, modelo C6T17WKJ1G. El flujo se mide a la salida de la bomba antes
de entrar a la unidad AGMD, con un flujémetro de precision IR-Opflow PVDF (Type 1), el
cual tiene una incertidumbre de +1%. Para medir el flujo en el canal de enfriamiento se
utilizé un flujometro de la misma marca (Type 2). En el canal de enfriamiento la
temperatura y el flujo se controla mediante un equipo autébnomo RTE 220 de la marca
Neslab. En el ciclo de calentamiento para alimentar el intercambiador de calor se utilizd
una bomba monofasica a 127 V modelo 1A- MD-9 marca March MFG.

e Adquisicion de datos

En la adquisicion de datos se emple6 un compact Fiel Point marca Nacional Instruments
modelo CFP-2220. Para el manejo del adquisidor de datos se utiliz6 un programa
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desarrollados sobre LabWiew 2009 Ver 9.0, los cuales permiten almacenar datos asi como
exportarlos para su procesamiento en hoja de Excel.
e Destilado

Para captar el destilado se emplea un vaso de precipitado de vidrio pyrex de 80 ml +5 %
aforado. Sin embargo, para determinar la produccion se utiliza una técnica de gravimetria.
Para ello se utiliz6 una balanza Triple Beam Balance (serie 700) +0.59.

4.4  Disefio y metodologia experimental

Para caracterizar la respuesta de la unidad AGMD, se disefi6 una serie de experimentos los
cuales involucran diferentes variables de operacién. Especificamente estuvimos interesados
en conocer la respuesta del sistema como funcion de la temperatura y caudal de
alimentacion. En el experimento la temperatura operacion se varié entre 40-70 °C con
incrementos de 10°C y el caudal de alimentacién en un intervalo 0.2 a 1.0 I/min, con
incrementos de 0.2 I/min. En cada una de las pruebas la temperatura y caudal en el canal
enfriamiento permanecen constantes, con valores de 20°C y 0.45 I/min, respectivamente.

En la unidad se utiliz6 membrana de PTFE 0.22 pmde tamafio de poro con una porosidad

de 80%. El &rea efectiva de membrana en la unidad es 144 cm? en una configuracion de 8
x 18 cm.

El fluido de trabajo es una solucion compuesta por NaCl con una pureza de 99%, disuelta
en agua tri-destilada, con una concentracion inicial de 30 000 PPM. El experimento se llevo
acabo de la siguiente manera: Una vez que el sistema alcanza el estado estacionario, para
una temperatura y caudal de operacion especificos (por ejemplo 40 °C y 0.2 I/min) se
observa la respuesta térmica. Del experimento se obtiene valores de la temperatura, caudal
y volumen del destilado que se produce bajo estas condiciones de operaciéon durante un
periodo de tiempo determinado. Una vez que se concluye esta primera parte del
experimento, se aumenta el caudal con incrementos de 0.2 I/min, realizando un estudio
similar en cada caso hasta alcanzar 1.0 I/min. Esta metodologia se repite para cada uno de
los casos descritos 50, 60 y 70°C respectivamente. Cada uno de los experimentos tuvo una
duracion de 4 horas, sin embargo, la coleccion de destilado se realiza en un tiempo de 10
min y se repite dos veces en cada condicién, a excepcion del experimento cuando la
temperatura de alimentacion fue de 40 °C, esta Gltima el intervalo de tiempo para la
coleccion de destilado fue de 17 min.

45 Tiempo de respuesta de la unidad AGMD y pruebas de salinidad

Para conocer la respuesta térmica del sistema y establecer el tiempo minimo para alcanzar
el estado estacionario, se realizaron dos pruebas experimentales. En la primera, se
determind el tiempo necesario para llevar al sistema experimental de las condiciones
iniciales al estado estacionario de operacion. En la segunda prueba se determino el tiempo
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minimo necesario para alcanzar el estado estacionario, al modificar el caudal entre una
prueba y la siguiente. Durante ambas pruebas el canal de enfriamiento se mantiene con
valores a la entrada de 0.43%+0.006 I/miny 20.41%0.03°C.

Para la evaluacién de la primera condicidn se considero una temperatura de operacién de 40
°C y un caudal de 0.6 I/min. En la Figura 4.11 se muestra el comportamiento de seis
termopares ubicados a la entrada, salida e interior de la unidad AGMD. Para una mejor
compresion sobre la ubicacion de estos termopares se recomienda referirse a la Figura 4.1.

45
40 -
g
© 35 -
E
S —T1
8 30 — T2
5
25 —T7
— 6
TS5
20 T T T T T T

Tiempo (minutos)

Figura4.11 Evolucion del sistema experimental en estado transitorio.

En la Figura 4.11 se observa que para alcanzar el estado estacionario del sistema
experimental, es necesario que transcurra una hora'y 10 minutos.

Por otra parte, para evaluar la segunda condicion, se aplicé la siguiente metodologia: Bajo
condiciones estacionarias de operacion 70.08+ 0.15 °C y 0.61 % 0.002 I/min, se interrumpe la
operacion la bomba que hace circula el flujo de alimentacion en el canal de alimentacion.
La bomba permanece a pagada durante 36.5 min. Transcurrido este tiempo se activa
nuevamente la bomba con un caudal de 0.964+0.005 I/min. Este valor se mantiene
constante durante 3.6 min, posteriormente se cambia a un valor de 0.591+ 0.002 I/min. Los
resultados de esta segunda prueba experimental se muestran en la Figura 4.2.

60



80

=
o

|

T
o
(e0]

T
O
(o))

Flujo (I/min)

|

T
o
N

Temperatura de Operacion (°C)
E
o
N

T T T . 7 0.0
0 10 20 30 40 50 60
Tiempo (Minutos)
—T7 W —T3 —T5 —T1 —T2 —mA

Figura4.12  En la figura las curvas identificados por la letra T representan las
temperaturas para diferentes puntos del sistema experimental. Estos
valores de temperatura se leen respecto al eje primario. m_A es el
caudal de alimentacion y se lee respecto al eje secundario.

En la Figura el enfriamiento de la unidad AGMD tiene una respuesta tipica de un capacitor
térmico. Se observa que la respuesta de los termopares T, y T (internos) respecto al
termopar T (entrada de la unidad) presenta la misma tendencia. Esto nos muestra que la
respuesta del sistema depende principalmente del coeficiente de transferencia de calor en
el canal de enfriamiento. Sin embargo, la respuesta del termopar T¢ no presenta la misma
tendencia, esto se atribuye a la ubicacion del termopar en la unidad. El termopar T esta
ubicado a la salida de la unidad, en una configuracion de “pasa muro”. Esta configuracion
en si misma, facilita que se genere una zona de “estancamiento térmico” a la salida y lo que
se observa en la gréfica es el enfriamiento respecto al medio ambiente.

Una vez que transcurrio el tiempo de 36.5 min y se activd nuevamente la bomba, se
observo que el sistema alcanz6 el estado cuasi-estacionario en un tiempo de 3.6 min.
Posteriormente se actualiza el flujo a un valor de 0.601+0.007 I/min. En la gréafica se
observa que el tiempo minimo necesario para alcanzar el estado estacionario, de cambiar un
valor del caudal al valor posterior de operacion es de 2 min.

Con base en lo anterior una corrida tipica tuvo un tiempo de duracion aproximado de 2.5
horas, distribuidas de la siguiente manera.
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e Se requiere de aproximadamente 1 hora para alcanzar el estado estacionario del
sistema de calentamiento.

e Una vez que se alcanza el estado estacionario se inicia la primera etapa de la prueba
experimental, en 0.2 I/min y se colecta el destilado que se produce durante 10 min.

e Se actualiza en valor del caudal a siguiente condicidn de operacion del caudal (por
ejemplo 0.4 I/min) y se deja que transcurran aproximadamente 8 minutos para
realizar la prueba bajo esa condicion.

Este procedimiento se repite para cada uno de las condiciones de operacién que restan,

0.6,0.8y 1.0 I/min.

Como parte de las pruebas experimentales para “poner a punto el sistema” se midio la
salinidad en el interior del depdsito al inicio y al final de una corrida larga. El interés
de hacer esto es porque durante cada grupo de experimentos el agua salina circula
continuamente entre el tanque y la unidad, por el circuito B. Este circuito no se
considera cerrado, porque al haber algo de evaporacion en la unidad se va perdiendo
volumen de agua en el tanque. Por lo tanto, se espera que la concentracion salina
aumente a lo largo de una corrida y es pertinente preguntarse si este factor afecta los
resultados de los Ultimos experimentos con respecto a los primeros de dicha corrida.
Las condiciones iniciales del experimento fueron las siguientes:
e Se prepar6 una solucion de 30 litros de NaCl en agua con una concentracion de
inicial de 30000 ppm.
e Se establecieron las condiciones de operacion en 70.08+0.15 °C y 0.61%0.002
I/min.

La prueba tuvo una duracion aproximada de 3 horas y la concentracion final fue de
35650 ppm. Este incremento no afecta de manera significativa el resultado del
experimento. De acuerdo con Abdullah Alkhudhiri [115] la produccién de destilado
por efecto del incremento de salinidad en un intervalo de 0 a 40 000 ppm se estima que
es del orden de 0.03 kg/m?h, . De acuerdo con esto, podemos ver que en nuestras
condiciones experimentales el error asociado a la variacion de la salinidad es mucho
mas pequefio que el error asociado a la medicidn del volumen del destilado. Bajo este
argumento se decidi6 recircular la alimentacion de la solucion salina
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Capitulo 5: Resultados y Discusion

En este capitulo se presentan los resultados tedricos y experimentales que se obtuvieron
como producto de esta investigacion. En primer lugar se presentan los resultados
experimentales. Con base en estos resultados se determinaron los pardmetros que
posteriormente se usaron en el modelo teodrico. El analisis correspondiente para determinar
estos pardmetros se presenta en las primeras secciones. En las secciones posteriores se
comparan los resultados tedricos con los resultados experimentales a fin de validar los
primeros. Finalmente se presenta un analisis general de sistema MD, el cual eventualmente
podria acoplarse con un colector solar.

5.1. Resultados experimentales

Los resultados experimentales que se describen en esta seccidn, se obtuvieron de 20
pruebas que se realizaron en cuatro corridas experimentales distintas, con base en la
metodologia descrita en el capitulo anterior. En cada una de las corridas experimentales la
temperatura de alimentacion permanecid constante, variando solo el flujo de alimentacion
en un intervalo de 0.2 a 1.0 I/min, con incrementos de 0.2 I/min en cada prueba. Cada
grupo de experimentos se clasifica con base en la temperatura nominal de alimentacion de
la unidad AGMD. En este sentido, el primer grupo de experimentos corresponde a la
temperatura de alimentacion de 40 °C y los siguientes grupos a 50, 60 y 70 °C,
respectivamente. El caudal de alimentaciéon y la temperatura a la entrada de la unidad
AGMD en el canal de enfriamiento, permanecieron constantes en todos de los
experimentos.

Los resultados experimentales se presentan en las tablas 5.1-5.4. En las tablas, la
produccidn de destilado se expresa como el volumen obtenido por unidad de tiempo y
unidad de area de membrana, en litros por hora por metro cuadrado (I/m*h). Esta es una
manera convencional de expresar los resultados en la literatura, que permite comparacion
de experimentos con unidades de diferentes tamafios. La Figura 5.1 muestra la ubicacion de
los instrumentos de medicién. En la Figura 5.1, la letra “T” esta asociada a la ubicacion de
los termopares y la letra “m” a los flujometros. Los sub indices A y E hacen referencia al
canal de alimentacion y el canal de enfriamiento, respectivamente.

T
Tt Dy Lasa Tie  Bafio térmico 2
T
| I b
Y Ne
Dl
Depésito 1 Depésito 2 Fel

Figura5.1  Diagrama conceptual del dispositivo experimental.
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Tabla 5.1. Resultados de las diferentes pruebas de la corrida experimental nimero 1, temperatura de entrada de solucion 40°C.

TA,ent(OC) TE,ent(OC) m m TA,saI(OC) Tmem(OC) TP,Des(OC) TE,saI(OC) TAmb(OC)
No A(I/min) E (I/min) Destilado
I/m**hr
1140.20%0.12|20.28 % 0.04 | 0.196 £ 0.003 38.45%0.10|30.44%0.23|24.88%0.20 | 21.02% 0.03 1.15 22.880.45
214051%0.12|20.32%0.02 | 0.403% 0.002 39.5810.11 | 32.07%0.27|25.68 X 0.20 | 21.05F 0.02 1.20 23.10% 0.47
3]39.83%0.11(20.34%0.02|0.603% 0,002 |  yec+ o7 [39.2010.11 | 32,511 0.24 | 25.98% 0.28| 21.06% 0.02 1.32 23.45% 0.44
4|40.19%0.05|20.30% 0.03 | 0.801 % 0.002 39.6710.05|33.09%0.19 | 26.68 ¥ 0.40 | 21.15% 0.03 1.37 23.31%0.51
5|40.41%0.08|20.28 € 0.03 | 1.003% 0.003 39.9510.08(33.76 £ 0.12|27.23T 0.48 | 21.18 £ 0.03 1.35 22571 0.47

Tabla 5.2. Resultados de las diferentes pruebas de la corrida experimental nimero 2, temperatura de entrada de solucién 50°C.

TA,ent(oc) TE,ent(oc) m m TA,saI(OC) Tmem(OC) TP,Des(OC) TE,saI(OC) TAmb(OC)
No A(I/min) E (I/min) Destilado
l/m?*hr
6 [50.05%0.09 | 20.22* 0.04 | 0.202% 0.004 47.13%0.12(35.8570.33|28.00% 0.54 | 21.42F 0.04 2.13 22.24% 0,61
7150.12%0.18 | 20.35* 0.03 | 0.399  0.002 48.63%0.27(37.80X0.47 | 28.95F0.67 | 21.53F 0.07 1.89 22.61%0.60
+
8150041006 2028100305941 0.003| 0*°0F 0005 49 00+ 0.07|38.80% 0.42| 28.85 0.42 | 21.47% 0.06 211 22.73%0.55
9150.02%0.08|20.27%0.02 | 0.799 % 0.003 49.13%0.11/39.3610.40 [ 30.15F 0.79 | 21.62 £ 0.02 2.33 22.74%0.68
10|49.97£0.12|20.29% 0.01 | 0.996 £ 0.003 49.22%0.11|40.18%0.26 | 30.33T0.70 | 21.68 £ 0.03 2.65 22.87%0.64

Tabla 5.3. Resultados de las diferentes pruebas de la corrida experimental nimero 3, temperatura de entrada de solucién 60°C.
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TA,ent(OC) TE,ent(OC) m ) m . TA,saI(OC) Tmem(oc) TPDes(OC) TE,saI(OC) . TAmb(oc)

No A(l/min) E (I/min) Destilado

l/m?*hr

22.34%
11]60.17%0.19 [ 20.22%0.03 | 0.197 £ 0.003 55.77£0.18 | 41.54% 0.46 | 30.59 % 0.46 | 21.92% 0.03 3.79 0.65
22.33%
12| 60.18%0.30 | 20.26 £ 0.04 | 0.393% 0.004 57.87£0.25|43.24%0.55|31.84%0.42 | 22.11% 0.06 3.33 0.88
+ 2235+
13| 60.10T0.07 | 20.26 £ 0.03 | 0.592+ 0.003 | 0441 0.008 | 58 47+ 0.08 | 44.721 0.77 | 32.67£ 0.53 | 22.22F 0.04 4.29 0.83
21.72%
14|60.05T 0.11 | 20.27 £ 0.03 | 0.785 % 0.003 58.7310.10| 46.381 0.53 | 34.08 £ 0.77 | 22.33% 0.05 4.92 1.03
2261F
15]59.91%0.07 | 20.25 % 0.03 | 0.987 £ 0.003 58.77%£0.07 | 47.36 £ 0.41|35.76 £ 1.17 | 22.36 £ 0.09 5.17 0.86

Tabla 5.4. Resultados de las diferentes pruebas de la corrida experimental nimero 4, temperatura de entrada de solucién 70°C.

TA,ent(OC) TE,ent(oc) m ) m ) TA,saI(OC) Tmem(OC) TP,Des(OC) TE,saI(OC) ) TAmb(OC)
No A(l/min) E (I/min) Destilado
I/m**hr

16 [69.75%0.10 | 20.35% 0.03 | 0.205* 0.003 63.7510.14 | 47.29F 0.59 | 33.75% 0.32 | 22.69F 0.05 5.25 28.8110.74
17 |70.08%0.15|20.43% 0.03 | 0.406 £ 0.002 66.8210.14 | 49.70T 0.63 | 35.05 T 0.46 | 22.93% 0.06 6.33 29.661 0.64
18 |70.08%0.15|20.41%0.03|0.611%0.002 | 444+ 0 013 167.7510.13 |51.02%0.96 | 36.14 % 0.75 | 23.23% 0.06 6.79 29.18%0.79
19 [70.17%0.05|20.40% 0.03 | 0.815* 0.007 68.2010.07 |53.57£0.77 | 37.69F 0.68 | 23.41 % 0.05 7.26 29.2210.89
20 |69.81%0.09 [20.40%0.03 |1.014% 0.003 68.1110.09 | 54.49F 0.62 | 37.88 X 0.47 | 23.41% 0.07 8.13 27.6910.79
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5.2.  Medicion de temperatura

Las mediciones directas de las temperaturas en la unidad AGMD fueron las siguientes:
Temperatura de entrada (T, ., Y Te ) Y salida (T, ., Y Te o), asi como las temperaturas en

el interior de la unidad (T,,,YTs ) La lectura indicada como T, corresponde a la

temperatura adyacente a la membrana y T, ;.. que corresponde a la temperatura de la cara de
la placa donde ocurre la condensacion de vapor (ver Figura 5.2). Las temperaturas de la
corriente central de los canales de alimentacion y enfriamiento, T, y T, respectivamente, se

calculan de manera indirecta como el promedio entre la temperatura de entrada y salida del
lado correspondiente de la unidad

T _ TA,ent +TA,saI (51)
| =
2
T _ TE,ent +TE,saI (52)
L= =
2
Zona de Membrana_b'ajo Zona de
alimentacion deformacién enfriamiento
Tl

Pelicula de Placa condensadora
condensado

Figura5.2  Representacion conceptual de la ubicacion de los termopares al interior
de la unidad.

En la Figura 5.3 se muestra la grafica de un comportamiento tipico de las temperaturas en
la unidad AGMD. Esta grafica corresponde a la prueba No 4, de la primera corrida
experimental. Esta prueba tuvo una duracion de 17 min, una vez que se alcanzo el estado
estacionario. Con base en los valores de la tabla se establece que la temperaturas promedio

en los canales fueron T,=39.93%0.05 °C y T,=20.72%0.03°C, respectivamente.
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Figura5.3  Muestra las gréaficas de los datos que se obtuvieron en la prueba nimero
4 de la corrida experimental.

5.3.  Obtencion de parametros del espacio de aire

Espesor del espacio de aire.

El espacio de aire entre la membrana y la placa condensadora se forma por dos juntas en
una configuracion de “Sandwich”. Estas juntas se construyen a partir de hojas de silicon y
neopreno con espesores de 3 y 1 mm respectivamente, dando un espacio combinado de 4
mm de espesor. Durante las pruebas preliminares se observé que la membrana por si misma
no posee suficiente rigidez estructural para mantener el espesor del espacio de aire entre
ellay la placa condensadora. Por lo tanto para mantener este espesor se adecud una malla
metalica con recubrimiento plastico que actla como soporte de la membrana. El soporte
consiste en una malla romboidal con 1.0 cm de eje mayor y 0.8 cm de eje menor. Debido a
las caracteristicas de la membrana, a pesar de tener el soporte se observd todavia una
deformacion y en consecuencia el espacio de aire efectivo es menor al espacio que albergan
las juntas descritas. Con base en esta observacion se optd por determinar el espesor de aire
efectivo de manera experimental, mediante diferencia de volimenes.

La prueba para determinar el volumen efectivo consistio en operar en estado estacionario la
unidad, con una temperatura de alimentacion de 70°C y caudal de 1.0 I/min. Una vez que
se alcanzO este estado, el sistema se operd de manera continua durante 20 min. Es
importante sefialar que bajo estas condiciones de operacion se esperaba que ocurriera la
méaxima deformacion posible membrana.

Posterior a este lapso de tiempo de operacion, el sistema se apago y se dejo reposar hasta
alcanzar la temperatura ambiente. Una vez que el sistema estaba en “Frio”, se midio el
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volumen de agua contenido en el canal. Dicho volumen se comparG con el volumen
nominal del canal de alta, basado en las medidas de la unidad; es decir, sin deformacion. La
diferencia de ambos volimenes es igual a la reduccion sufrida por el volumen del
espaciamiento de aire, a partir de la cual se obtuvo el espesor efectivo de dicho espacio. De
esta forma se establecid que el espesor de aire en el interior del sistema bajo condiciones
de deformacion era de 2.4 +0.02 mm, en lugar de los 4 mm nominales.

Membrana bajo
deformacién

Zona de
Zona de enfriamiento

alimentacion

A,sqffaa

Pelicula de Placa condensadora
condensado

TA

.entrada

Distilado.

Figura5.4  Representacion conceptual de una unidad AGMD

Coeficiente de difusién
Otro parametro que se determind fue el coeficiente de difusion de vapor. Para determinar

este valor, fueron necesarias las temperaturas internas T, T y el volumen de

destilado, obtenidos de las 20 pruebas experimentales. El coeficiente de difusion Dag se
obtuvo mediante un ajuste de minimos cuadrados entre los valores de destilado de las
diferentes pruebas y los predichos por la ec. (3.7), que relaciona el volumen de destilado
con las temperaturas. Para ello, las temperaturas experimentales se usaron como datos de
entrada en dicha ecuacién y el coeficiente de difusion se utiliz6 como parametro de ajuste,
variandolo en un intervalo de  0.45x10” m?/s a 1.2x10™ m?s, con incrementos de
1.0x10® m?s. El ajuste de minimos cuadrados en este caso no es otra cosa que minimizar
la funcion objetivo

p,dest

2
I\Ieoi'_N ij
f= > Teob)  TBel) (5.1)

j=40,50,60,70 N EXp.i, j
i=0.2,0.4,0.6,0.8,1.0
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Donde N es el caudal de destilado y los subindices je i indican los diferentes valores de
temperatura y de caudal de alimentacion, respectivamente. Los subindices Teo y Exp
hacen referencia a los valores tedricos y experimentales, respectivamente. Con base en esta

metodologia y para el valor de 2.4 mm de espesor efectivo del espacio de aire, obtenido
anteriormente, se obtuvo un coeficiente de difusién de Dag= 0.5345 x 10 m?/s.

En la literatura previamente se han reportado algunos coeficientes de difusion para este tipo
de configuracion [74]. Sin embargo, estos coeficientes no se determinan con base en
mediciones directas de las temperaturas internas, tal como se analiza en esta tesis. En lugar
de ellos se utilizan modelos simplificados para determinar las temperaturas internas y a
partir de estas temperaturas, se determina el coeficiente de difusion. Es importante destacar
que el coeficiente de difusion obtenido se basa solamente en las temperaturas internas y
caudales medidos y en la ec. (3.7); es decir, que no depende para nada de las otras
ecuaciones del modelo, sino solamente de dicha ecuacion, que es una expresion general
para las leyes que gobiernan la difusion del vapor en el caso unidimensional. En este
sentido el coeficiente de difusion obtenido es una cantidad con un sentido fisico bien
definido y no simplemente un pardmetro de ajuste fenomenoldgico en el modelo.

5.4.  Efecto del caudal sobre en las temperaturas internas

En la Figura 5.4 se presenta una grafica de la evolucién de la temperatura para una prueba
experimental. Los puntos sélidos corresponden a las temperaturas de la corriente de

alimentacion T, (rojos) y enfriamientoT, (azules), las cuales se obtienen de manera
indirecta mediante las ecuaciones (5.1) y (5.2).

En esta misma gréfica se observa que la diferencia T, — T, es muy similar a la diferencia
observada entre las temperaturas internas T, —T, 4. Desde el punto de vista de

disefio de unidades es deseable maximizar la diferencia interna de temperatura (

Trem — Tp.ges) manteniendo el mismo espesor, con el propodsito de maximizar “la

fuerza que impulsa” el proceso de separacion. Dentro del mismo contexto es
deseable reducir la diferencia T, —T,... De manera experimental se observo que

esta diferencia de temperatura es funcién de caudal de alimentacién, como se
muestra en la Figura 5.5.
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Figura5.4  Distribucién de la temperatura obtenida en la prueba ndmero 1 de la

corrida experimental nimero 1.

Diferencia (°C)

4 T T T
0.2 0.4 0.6 0.8

Caudal de alimentacién (I/min)

® T1-T_mem ® T_mem -Tp,des

Figura5.5  Diferencia de temperatura entre la corriente central del lado de caliente
y lamembrana T, — T, y entre la membrana y la pelicula de destilado

Tem — Tp.aes» €N funcion del caudal del lado caliente.

Basicamente, la diferencia de temperatura T, — T, se establece debido a las resistencias
combinadas de la capa limite térmica y de la conductividad térmica de la membrana. En ese
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sentido al aumentar el caudal, el nimero de Reynols (Re) resulta ser mayor, provocando
que el espesor efectivo de la capa limite térmica disminuya. Con base en las condiciones
hidrodinamicas presentes en el modelo experimental, se estima que para caudales bajos
existe flujo laminar. Sin embargo, debido a la rugosidad por deformacién de la membrana
soportada en la malla, a medida que aumenta el caudal se espera que el fluido se encuentre
en un régimen de transicion, de laminar a turbulento sin alcanzar este Gltimo.

En un estudio tedrico publicado Izquierdo Gil et al. [74], se reporta que la diferencia de
temperatura entre la corriente central y la cara de la membrana adyacente al espacio de aire,
es del orden de los 12 °C. En nuestro experimento se observo una diferencia de 10.21 °C en
condiciones similares de operacion. En la tabla 5.5 se presenta un comparativo entre los
resultados tedricos publicados por Izquierdo Gil et al., y uno de los casos que se obtuvo en
nuestro experimento. Es conveniente a aclarar que las condiciones de operacion son
ligeramente diferentes, sin embargo se observa diferencias similares.

Tabla 5.5: Tabla comparativa de resultados publicados por Izquierdo Gil et al. Respecto a
resultados experimentales publicados en esta tesis.

Membrana Ty Tmem Tp,des m, Tipo de estudio
(I/min)
En esta tesis FGLP29325 | 49.57 |39.36 |30.15 0.8 Experimental
Izquierdo- Gil | PTS20 47.5 35.32 22.76 0.72 Tedrico

5.5.  Efecto de las variables de operacion sobre al volumen de
destilado

Con base en los resultados experimentales se observa que la produccién de destilado
presenta una dependencia exponencial con la temperatura de alimentacion y
aproximadamente lineal con el caudal de este flujo. Estas observaciones se discuten a
continuacion.

La Figura 5.6 muestra la produccion de destilado, como funcion de la temperatura del
canal de alimentacion. EIl volumen de destilado que se produce aumenta de manera
aparentemente exponencial con la temperatura de alimentacidn, este comportamiento
previamente ha sido observado por otros autores [73][74]. En esta misma grafica se puede
observar que la produccion de destilado crece cuando el caudal de alimentacion aumenta.
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Figura5.6  Produccion de destilado como funcion de la temperatura de
alimentacion, para diferentes valores de caudal de alimentacion.

En la gréafica de la Figura 5.7 se grafican los mismos valores de la grafica 5.6, como
funcién del caudal de alimentacion. En esta gréafica, se observa una pendiente positiva para

cada uno de los experimentos. Las lineas continuas, son ajustes lineales que sirven
unicamente para fines de visualizacion.

10

®Exp 4 (70 °C)
mExp 3 (60 °C)
g | AExp2 (50°C)
® Exp 1 (40°C)

*

Destilado (/m?h)

0.2 04 0.6 0.8 1.0
Caudal de alimentacion (I/min)

Figura5.7  Produccion de destilado como funcion del caudal de alimentacion.
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En la evaluacion de los sistemas AGMD, la produccion de destilado se grafica como
funcion de la temperatura nominal a la entrada, como se muestran en la Figura 5.6 y 5.7.
Esta es una forma estandar, por decirlo de alguna manera, para presentar estos resultados.
Sin embargo, como se ha discutido en la seccion 5.12, la capa limite térmica juega un rol
importante en la produccién de destilado. En la Figura 5.5 se observa que la temperatura
T,.n € MAas proxima a la temperatura de la corriente T, cuando el caudal aumenta. Esto

tiene sentido porque el nimero de Reynolds es mayor para caudales mayores. Sin embargo,
el nimero Re no depende exclusivamente de la velocidad del flujo, sino también de la
rugosidad de la superficie, y de las condiciones hidrodindmicas antes de ingresar al canal de
alimentacion. En este sentido, al graficar la produccion de destilado como funcién de la
temperatura nominal de alimentacién, hay que tomar en cuenta que de la produccion de
destilado es relativa a las condiciones hidrodindmicas al canal de alimentacién y no
propiamente una descripcion al proceso.

Una forma distinta que proponemos en esta tesis para presentar los datos es en funcién de la
diferencia de temperatura internas (T, —T, ). Este concepto tiene fundamento en el

hecho de que el proceso estd condicionado realmente por las diferencias de temperatura
T, —T,4s- Donde T, es la temperatura de la cara de la membrana adyacente al canal de

alimentacion. Como la diferencia de temperatura entre las caras de la membrana suele ser
pequefias (porque el espesor de la membrana también lo es; 150 #m), se justifica considerar

que T, =T, . -

Al considerar la produccion de destilado como funcion de la diferencia de las temperaturas
internas (T, — T, qs) €S posible estudiar el comportamiento de la produccion de destilado

independientemente de las condiciones hidrodinamicas en el canal de alimentacion. En la
Figura 5.8 se presentan las graficas de las diferencias de temperaturas internas. La
Figura5.9 muestra la produccién de volumen de destilado como funcién de esta diferencia
de temperatura. Se observa claramente que el volumen del destilado es mayor cuando la
diferencia de temperatura también lo es. Se observa que la respuesta del sistema es de tipo
exponencial respecto a la diferencia de temperatura, como se observa del alto valor del
coeficiente de determinacion del ajuste (R* =0.9584). Este resultado es concluyente, la
produccion de destilado presenta una respuesta exponencial como funcion de la diferencia
de temperaturas interna, con independencia del valor del valor del caudal.
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Figura5.8  Caida de temperatura a traves del espesor de aire como funcion del
caudal de alimentacion, para diferentes de temperaturas de

alimentacion.
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Figura 5.9 Produccion de destilado como funcion de la diferencia de temperatura
interna. La linea solida es un ajuste de una funcién exponencial.

5.6.  Analisis del comportamiento térmico

Con base en las mediciones experimentales, es posible establecer la respuesta térmica de la
unidad AGMD. El flujo de calor de entrada se puede calcular como.
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Q AT mA Cp (TA,ent _TA,sal) (53)

[ o { )
68 —‘ X X X %
® T Aent
8 58 ~ x T Agsal
o
~ '®) d ¢ T_Eent
c o) O
> 48 g A T E,sal
§ & - Tp,des
8_ 38 A o o T3
£ o ©
(]
- 28 -
% : : : 3
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0.2 0.4 0.6 0.8 1

Caudal (I/min)

Figura5.10 Temperatura en diferentes puntos de la unidad AGMD, como funcion
del caudal de alimentacion. En la figura se muestra el experimento
namero 4.

La expresion de arriba asume implicitamente que el flujo de masa es constante en el canal
de alimentacion. Esto no es cierto en sentido estricto; una fraccion de la corriente que
circula en el canal de alimentacion se transforma en vapor y pasa a través de la membrana y
para convertirse en destilado. Sin embargo, el flujo de destilado es muy pequefio
comparado con el flujo que circula por el canal de alimentacion (m,, <<m,). En este

sentido la ecuacion 5.3 puede usarse apropiadamente.

des

Por otra parte, el calor que se recupera en el canal de alimentacion se puede expresar
mediante la siguiente ecuacion, la cual si es estricta

Qe =mg Cp(TE,sal _TE,ent) 64)

Partiendo de un balance térmico global de la unidad AGMD, se sigue que la diferencia
Q, —Qg, entre el calor entrante en el lado de alimentacion y el calor recuperado en el lado
de enfriamiento debe ser igual al calor que se pierde a través de las paredes laterales mas el
calor sensible asociado al flujo de destilado. Este ultimo, en el caso de salir el destilado de

la unidad a una temperatura mayor que la temperatura de entrada del caudal de
enfriamiento.

El flujo neto de calor del canal de alimentacion al canal de enfriamiento ocurre mediante
dos mecanismos paralelos de transferencia, los cuales previamente se han discutido: calor
latente por cambio de fase y calor sensible por conduccion a través del espesor de aire. La
transferencia de calor latente se evala con base en el volumen de destilado
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Q des — mdes HV (55)

Donde H, es la entalpia de vaporizacion del agua. La transferencia de calor sensible entre

el lado frio y el lado caliente, a través del espesor de aire, se puede obtener como la
diferencia entre el calor recuperado en el lado de enfriamiento y el calor latente de la
ecuacion anterior. Desde el punto de vista de nuestro proceso, esta transferencia de calor
sensible es una transferencia de calor paréasita

Qsen = QE _Qdes (56)

Las Figuras 5.11 y 5.12 muestran la contribucién porcentual del flujo de calor asociado con
la produccion de destilado (calor sensible) y la transferencia de calor parésito (calor
latente) respectivamente. Se puede observar que entre el 40.22% y 64.13% del calor
suministrado se usa efectivamente para realizar el proceso, mientras que entre 53.56% vy el
17.47 % se relaciona con la transferencia de calor sensible. Al mismo tiempo, se encuentra
un maximo de 18.39% en peérdidas de calor Figura 5.13.
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Figura5.11  Flujo de calor latente entre el canal de alimentacién y enfriamiento
como funciébn de la temperatura, para diferentes caudales de
alimentacion.

De manera adicional, se puede observar que la contribucion del calor sensible decrece con
el aumento a la temperatura en el canal de alimentacion. Por ejemplo, cuando la
temperatura de alimentacién es de 40 °C, alrededor del 48.5% de la energia que se recupera
en el canal de enfriamiento ocurre como calor sensible. Sin embargo, cuando la temperatura
de es de 70°C, la contribucion del calor recuperado por este mecanismo de transferencia es
de 24.8 %. Por lo tanto el sistema no solo produce una mayor cantidad de destilado a mayor
temperatura, ademas la fraccion de calor parasito es menor. Esta observacion es muy
importante para el desarrollo de nuevos sistemas.
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Figura5.12 Flujo de calor sensible entre el canal de alimentacion y el canal de
enfriamiento, como funcidn de la temperatura para diferentes caudales

de alimentacion.

Las pérdidas de calor en el sistema se presentan en la Figura 5.13. No es posible establecer
una tendencia clara en dependencia con el caudal y la temperatura de alimentacion. Sin
embargo, las pérdidas de calor tienden a ser mayores para caudales altos y menores para
caudales bajos, ademas de que se observa un sutil incremento con la temperatura. Las
pérdidas en el sistema se estiman inferiores al 20 %, como ya se menciono.
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Figura5.13 Perdidas de calor en el sistema.
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A diferencia de la Figura 5.13, en las Figuras 5.11 y 5.12 se pueden observar que los flujos
de calor son cantidades sensibles a las temperaturas y caudales en el canal de alimentacion,
aunque las tendencias cuantitativas no son muy claras. En los tres casos, es importante
sefialar que los errores se propagan de manera importante al evaluar estas cantidades,
principalmente cuando los caudales de alimentacién son bajos. El analisis de esto se
presenta en el apéndice A. En dicho analisis se observa que las temperaturas son los
parametros que mayor error introducen en los flujos de calor. Esto se da no tanto por la
precision de los termopares, como por el hecho de que las temperaturas del interior de la
unidad presentan grandes fluctuaciones aun en estado estacionario (Figura 5.2). No queda
claro el origen de este comportamiento. Una hipotesis que proponemos, es que esto podria
atribuirse al hecho de que la salida del destilado no se da de una forma continua, si no por
un goteo més o menos aleatorio, produciendo una variabilidad erratica de las condiciones
en el interior del espacio de aire.

5.7. Analisis de Eficiencias

Para evaluar el desempefio de sistemas de desalinizacion, a menudo se utilizan tres
indicadores operacionales. Estos indicadores son:

La razén de ganancia a la salida (GOR), que se define como

GOR= "1 (5.7)

La razon de recuperacion (RR)

RR = %5 4100 (58)
mA

El cociente de desempefio (PR).
_ mdes

Qa

PR (5.9)

Estos indicadores se han discutido con mayor detalle en el capitulo 2 de esta tesis. Cuando
el GOR de un sistema es igual a 1, es equivalente a decir que por cada unidad de la energia
que consume el sistema, se obtiene una unidad de destilado. Esto tiene sentido cuando los
sistemas tienen recuperacion de calor. Para sistemas sin recuperacion de calor el GOR
siempre sera menor a la unidad. Por otra parte, RR proporciona informacion sobre la
efectividad del proceso de separacion sin considerar el consumo energético. ElI PR,
basicamente es un GOR con unidades. Expresa el volumen de destilado obtenido por
unidad de energia. En las siguientes tablas se presenta un resumen del comportamiento del
sistema bajo diferentes condiciones de operacion. Con base en la evaluacion del sistema, se
establece que el desempefio es inferior a ciertos sistemas reportados en la literatura. Esto
tiene sentido porque la unidad evaluada en muy pequefia, por lo tanto la caida de
temperatura entre la entrada y la salida también lo es. Sin embargo, la produccion de
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destilado por unidad de &rea resulta ser superior a valores reportados en la literatura,
principalmente cuando la temperatura de operacion es de 70 °C. Una manera de mejorar el
desempefio de estos sistemas seria la conexion en serie de tal manera que la diferencia de
temperatura entre la entrada y salida en el canal de enfriamiento y refrigeracion sea la
méaxima posible.

Tabla 5.6 Experimento 1 (Caso 40 °C)

Qa hyg Destilado PR
Caudal W)  (kd/kg) (kg/hr)  GOR RR(%) (Kg/MJ)
1 324 2406.6 0.019 0.40 0.03 0.17
0.8 29.1 2407.2 0.020 0.45 0.04 0.19
0.6 25.7 2408.2 0.019 0.49 0.05 0.20
0.4 26.0 2406.9 0.017 0.45 0.07 0.19
0.2 244 2408.6 0.017 0.46 0.14 0.19

Tabla 5.7 Experimento 2 (Caso 50 °C)

Qa htq Destilado PR
Caudal W)  (kd/kg) (kg/hr)  GOR RR(%) (Kg/MJ)
1 52.3 2384.0 0.038 0.48 0.06 0.20
0.8 49.7 2384.0 0.034 045 0.07 0.19
0.6 43.4 2384.2 0.030 0.46 0.08 0.19
0.4 41.4 2384.5 0.027 0.44 0.11 0.18
0.2 40.7 2386.4 0.031 0.50 0.26 0.21

Tabla 5.8 Experimento 3 (Caso 60 °C)

Destilado PR

Caudal Qa (W) hg(kd/kg) (kg/hr)  GOR RR(%) (Kg/MJ)
1 79.7  2360.6 0.074 0.61 0.12 0.26

0.8 73.8  2360.5 0.071 0.63 0.15 0.27
0.6 68.0  2360.7 0.062 0.60 0.17 0.25
0.4 645  2361.4 0.048 0.49 0.20 0.21
0.2 61.4  2363.9 0.055 0.58 0.46 0.25

Tabla 5.9 Experimento 4 (Caso 70 °C)

Destilado PR

Caudal Qa (W) hg(kd/kg)  (kglhr)  GOR RR(%) (Kg/MJ)
1 1184 2336.5 0.117 0.64 0.20 0.27

0.8 110.0 2335.9 0.105 0.62 022 0.26
0.6 97.4 2336.6 0.098 065 0.27 0.28
0.4 91.0 2337.7 0.091 065 0.38 0.28
0.2 83.8 2341.8 0.076 059 0.63 0.25
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5.8.

Analisis para el coeficiente de transferencia de calor

El coeficiente de transferencia de calor en el canal de alimentacion (h,), se determin6 a
partir de correlaciones empiricas para el nimero de Nusselt. Con base en una revision

bibliografica se eligieron 10 correlaciones empiricas para este proposito.

Estas

correlaciones se han usado en sistemas de MD y bajo condiciones hidrodinamicas similares
a nuestro trabajo experimental. En el sentido estricto, los experimentos que planteamos en
esta tesis no estan orientados a determinar los coeficientes de transferencia de calor. Sin
embargo, con base en las mediciones experimentales es posible estimar valores de NU, los
cuales a su vez nos sirvieron para elegir la correlacion empirica apropiada.

El flujo de calor a través de la capa limite se puede estimar mediante la siguiente relacién

Qn= hl(Tl _Tz)

y a través de la membrana como

h(T, =T,)= NAH, +i|(

mem

mem

(Tz - Ts )

(5.10)

(5.11)

La ecuacion (5.11), expresa que el flujo de calor cedido por el canal de alimentacién es
igual al flujo de calor a través de la membrana. El flujo neto de calor a través de la
membrana es la suma de los flujos de calor sensible y latente, previamente analizados.

Resolviendo las ecuaciones (5.10) y (5.11) y despejando T, y h, se obtienen las
expresiones siguientes.

T

mem

mem

Qa

h=__<A _
' (Tl _Tz)

(Q, — NAH, )+T,

(5.12)

(5.13)

Con base en las ecuaciones (5.10) y (5.12) es posible estimar valores experimentales de h, .

La tabla 5.9 muestra los valores de h, promedio para las cuatro corridas experimentales.

Tabla 5.10 Valores promedios de h,

Exp 4 (70°C)
Exp 3 (60°C)
Exp 2 (50°C)
Exp 1 (40°C)

0.2
442.7
362.4
292.0
262.3

0.4
488.5
460.3
357.1
337.2

0.6
579.2
494.1
418.6
386.2

0.8
965.7
639.3
569.8
516.3

1.0
1225.7
873.0
682.5
780.6
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El nimero de Nusselt ( Nu) expresa el mejoramiento de la transferencia de calor a través de
una capa de fluido como resultado de la conveccion, en comparacion con la conduccion a
través de la misma capa

Transferencia de calor por conveccion h D
Nu= . = (5.14)
Transferencia de calor por conducion k

donde h, es el coeficiente de transferencia de calor, k la conductividad térmica del fluido y

D es el didmetro hidraulico del canal de alimentacion. La tabla 5.10 muestra los valores de
Nu experimental promediados sobre temperatura (en la primera fila) y los valores para Nu
tedricos que se obtienen con base en las diferentes correlaciones empiricas.

Tabla 5.11 Valores de los nUmero de Nusselt

0.2 0.4 0.6 0.8 1
NU(EXP) 6.6+1.6 7.9x1.4 9.1+1.7 13.0+3.9 17.2+4.6
Nu 1 6.4 8.1 9.3 10.2 11.0
Nu 2 5.4 6.0 6.4 6.7 7.0
Nu 3 6.1 7.2 8.3 9.4 10.4
Nu 5 5.6 8.8 115 13.8 15.9
Nu 7 2.3 4.0 5.5 7.0 8.3
Nu 8 2.5 4.3 6.0 7.6 9.1
Nu 9 6.5 8.2 9.4 10.4 11.2
Null 5.6 115 16.4 20.8 24.6
Nu 12 2.3 4.0 5.5 7.0 8.3
Nu 14 3.5 7.3 111 151 19.1

De esta tabla se puede apreciar que la correlacién que mejor reproduce los resultados
experimentales es la 5, aunque es necesario desde luego tomar en cuenta que los Nusselt
determinados experimentalmente muestran una clara dependencia con la temperatura, por
lo cual su promedio tiene una incertidumbre grande. Esta dependencia en la temperatura
podria en realidad estar expresando condiciones cambiantes en el canal. No es claro cuél
pudiera ser esta variabilidad. Una hipotesis pudiera ser que la membrana sufriera una
deformacion elastica que fuese funcion de la temperatura, haciendo variar el espesor de aire
y la rugosidad efectiva de la superficie y por tanto las resistencias térmicas. Otra hipétesis
pudiera ser que la transferencia global de calor fuera afectada por otra resistencia variable:
el espesor o extension de la pelicula de condensado. Al suponer que ésta pelicula no varia,
se le estaria achacando el fendmeno al nimero de Nusselt incorrectamente. Los
experimentos realizados hasta ahora, no proveen suficiente informacién como para poder
verificar ninguna de estas hipotesis.

El segundo criterio que se utilizé para la eleccion de la correlacion mas apropiada para
nuestro modelo tedrico, esta relacionada con la produccién de destilado. En este punto se
realizd una comparacion de los resultados experimentales y los resultados tedricos del
volumen del destilado producido. La correlacion que mejor se ajusta a nuestros resultados
experimentales es la correlacion que propone Gryta M et al[112], bajo las siguientes
condiciones (Re<=~2100y Pr>0.6) y sobre una superficie rugosa (membrana)

isotérmica identificada en la tabla como Nu 5 y se expresa como
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h, —0.13Re®® pro® X (5.15)
dh
En la Figura 5.14 se presenta una comparacion entre los valores del Nu experimental
contra valores tedricos de Nu usando la ecuacion (5.15). En la gréafica los puntos solidos
corresponden a los datos experimentales y los simbolos sin relleno con lineas discontinuas
corresponden a los valores tedricos.
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Figura5.14  Representacion de los Nu experimentales (puntos sélidos) y Nu tedricos
(puntos vacios con lineas discontinuas)

Un analisis similar al descrito, se realizd para el canal de enfriamiento. Para este caso se
obtuvo un valor experimental de h, =364.2+95.0 W/m? °C. Para superficies lisas como la

placa de enfriamiento y bajo las mismas condiciones hidrodindmicas (Re <~2100), el
valor de hgse calculd con base en la siguiente relacion [47]. El valor tedrico fue de
hs =323.98 W/m? °C

0.0668 (Re Prd, /L) (5.16)
1+0.0450 (Re Prd, /L)'

h, =3.66+

5.9.  Validacion del Modelo teorico

Una vez que se obtuvieron los parametros a partir de los resultados experimentales, esta
informacién se proporciona al algoritmo numérico. Recapitulando lo discutido en las
secciones anteriores, los pardmetros que se han obtenido del experimento son: el
coeficiente de difusidn térmica, el espesor efectivo del espaciamiento de aire y los nimeros
de Nusselt en ambos canales de la unidad. Para validar los resultados teoricos, se
consideran las mismas condiciones de operacion para las cual se llevo a cabo la corrida
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experimental. Tomando como valores de entrada cantidades promedios que se obtienen del
experimento (temperatura y caudal). Los valores de salida son las temperaturas (T asal,
Tesa) Y €l conjunto de temperatura internas, asi como la produccion de destilado teorico
Mg - La Figura 5.15 muestra los resultados teoricos y experimentales para la produccion

de destilado.
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Figura5.15 Comparacion de la produccion de destilado de datos experimentales
(puntos) contra valores tedricos (lineas), como funcion de la
temperatura de la membrana para diferentes condiciones de operacion.

La Figura 5.16 muestra la comparacion de la produccion de destilado que se obtiene de
manera experimental respecto a valores teodricos. En la grafica la linea continua
corresponde a una regresion lineal. Se observa un valor alto del coeficiente de
determinacion del ajuste R? y la pendiente es cercana a la unidad. Con base en esta
informacion se observa que existe buena correspondencia entre ambos resultados.
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y=0.9904x + 0.1384
R?=0.9793

Teorico (I/m*h)

Experimental (I/m?h)

Figura5.16 Comparacion de los resultados tedrico y experimentales de la
produccién de destilado bajo diferentes condiciones de operacion.

En la Figura 5.17 se muestra una comparacién de los resultados tedricos respecto a
resultados experimentales de las temperatura de salida en el canal de alimentacion (T, ).
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Figura5.17  Temperatura a la salida del canal de alimentacion, como funcion del
caudal en dicho canal y para diferentes temperaturas de entrada. Las
curvas corresponden, de arriba hacia abajo, a las corridas de la 1 a la
4. Las lineas representan los valores tedricos y los puntos los datos
experimentales.
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La Figura 5.18 muestra los resultados de la prediccion teorica de la temperatura de la
membrana. En la gréfica se observa que los resultados teodricos se ajustan aproximadamente
a los resultados que se obtienen experimentalmente. Ademas el modelo reproduce de una
forma razonable (error menor al 5%) las pendientes de las temperaturas respecto al caudal.
En la Figura 5.19 se muestran las desviaciones porcentuales del modelo respecto a cada
experimento.
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Figura5.18 Temperatura de la membrana, teorico (lineas) y experimental (puntos),
como funcion del caudal de alimentacion, para diferentes temperaturas
de alimentacion; de arriba hacia abajo 70, 60, 50, y 40°C.

5.0

-~ Exp 4 (70°C)
--- Exp 3 (60°C)
--- Exp 2 (50°C)
--- Exp 1 (40°C)

401 e
3080 |
2.0 - R

1.0 - B

0.0 T T

1002 0.4 0.6

Diferencia (%)

Coloe

-2.0 A

-3.0

Caudal de alimentacion (I/min)

Figura 5.19 Diferencia porcentual de los resultados tedricos respecto a los
resultados experimentales.
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Los valores de la temperatura internas de la placa condensadora se presenta en la gréfica de
la Figura 5.20. Es claro que la capacidad predictiva del modelo empeora para esta
temperatura. En particular, las pendientes de las curvas son muy diferentes, pues los datos
experimentales presentan una dependencia mayor que el modelo con el caudal.

Para el caso de las temperaturas a la salida en el canal de enfriamiento se presenta una
situacion distinta, el cual se presenta en la Figura 5.21. En este caso las pendientes son
muy similares a las observadas en el experimento y las desviaciones son menores a 1 °C
(2%). Sin embargo, estas diferencias son grandes comparadas con la variabilidad de los
datos y se observa una clara tendencia a sobreestimar la temperatura.
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Figura5.20 Comparacion de la Temperatura sobre la placa de enfriamiento. Teorico
(lineas) y experimental (puntos) como funcion del caudal de
alimentacion para diferentes temperaturas de alimentacion; de arriba
hacia abajo 70, 60, 50, y 40°C.

86



25

N /
] ®
L
23

g | K
= ®
ur ——4
- 29 ‘(__,_..-"1_ a
L i
.__,_-'—"'—-.-_ |
21 - . . + * ¢
20 | T T T |
0 0.2 0.4 06 0.8 1 1.2

Caudal de enfriamiento (I/min)

Figure 5.21 Comparacion de la temperatura a la salida en el canal de enfriamiento.
Tedrico (lineas) y experimental (puntos) como funcion del caudal de
alimentacion para diferentes temperaturas de alimentacion; de arriba
hacia abajo 70, 60, 50, y 40°C.

Con base en los resultados anteriores, parece que seria deseable mejorar el modelo, para
obtener una prediccion mas precisa de las temperaturas a la salida en el canal alimentacion,
sobre todo porque las pendientes son muy diferentes. En el canal de enfriamiento. La
capacidad predicativa del algoritmo es importante desde el punto de vista de ingenieria. Por
ejemplo, para el andlisis de recuperacion de calor utilizando varias configuraciones o el
acoplamiento del sistema con un colector solar.

Una de las simplificaciones principales, es la suposicién de temperaturas uniformes en la
membrana y en la placa de enfriamiento. Esto no puede ser cierto en rigor, ya que la
temperatura tanto en el canal de alimentacién como en el de enfriamiento cambian en la
direccidn vertical. Una posibilidad para la mejorar el modelo sin complicarlo en exceso es
dividir la unidad en varios volumenes de control verticales, cada uno con temperatura
uniforme. Esto equivale a considerar varias unidades mas pequefias en serie, dentro de cada
una de las cuales la transferencia de calor y masa siga siendo unidimensional. Este sera un
trabajo futuro. Sin embargo, una verificacion rigurosa de este tipo de modelo contra el
experimento requeriria también instalar un nimero mayor de termopares internos.

5.10. Unidad interconectada con un colector solar.

En esta seccion se presenta un andlisis teorico simplificado de un sistema alimentado con
energia solar. EI modelo se construye con base en el algoritmo de desarrollado en esta tesis
y discutido en la seccidén anterior.
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El sistema que se estudia estd compuesto por una unidad modular MD 'y un colector solar
conectados en una configuracion que permita la recuperacién de calor. Aunque en primera
instancia el analisis se realiza por separado, en trabajos posteriores se estudiard el
acoplamiento éptimo del sistema. La Figura 5.22 presenta una representacion conceptual
del sistema integrado.

N >
e\
1> ‘A Intercambiador
" de calor
_ITA,ent
l Unidad MD
TC,ent ,
TE,ent TA,saj

Figura 5.22 Diagrama conceptual de un sistema alimentado con energia solar.

En el modelo se consideré una colector solar con un area de 2.6 m? La curva de
caracterizacion del colector solar se obtuvo de manera experimental. EI resumen de los
parametros de entrada que se consideran en el modelo se presenta en la tabla. Cabe anotar
que el intercambiador de calor no se consideré en realidad en esta etapa del analisis, pero se
introduce en la Figura 5.22 so6lo para resaltar el hecho de que el circuito del colector debe
operar con agua dulce y no salada como la unidad.

Tabla 5.12 Parametros utilizados en el colector Solar

Pardmetros Valores Unidades Anotaciones
Temperatura de 45.69 - 52.0 °C Temperatura estimada a
alimentacion la salida de la unidad

MD.
Caudal 0.5-1.0 I/min
Area del colector 2.60 m? Chromagen CR-120
Radiacion solar 400-700 w/m? Temixco Morelos
(26/11/2009) Figurax
Fluido de trabajo Aguade grifo -
Curva de eficiencia y=-1.8489x+0.7258 - Experimental
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Por otra parte, la unidad modular estd compuesta por varias celdas, como las que se
estudian en esta tesis. Las celdas se conectan en una configuracién en serie de tal manera
que la salida de una celda corresponde a la entrada de la siguiente. EI conjunto de las celdas
conectadas integran un area efectiva de 0.432 m®. En la tabla xx se presenta el resumen de
los parametros de entrada que se consideran en el modelo.

En cuanto al analisis del sistema con un suministro de energia solar, por el momento el
estudio se realiza en forma independiente para cada sistema, colector solar y unidad
desalinizadora. Primero se analiza la unidad MD, para el analisis se fija una temperatura
nominal de operacion (por ejemplo 70 °C). Con base en la temperatura de alimentacion se
observa el desempefio para dos valores del caudal 0.5 I/min y 1.0 I/min. Los resultados que
se obtienen son temperaturas a la salida en ambos canales (alimentacion y enfriamiento) y
produccion de destilado. Una vez que se obtienen estos valores se determinan los
indicadores de desempefio de la unidad GOR, RR, PR.

En el andlisis para el colector, las temperaturas de salida de la unidad desalinizadora se
consideran como entradas en él. En este punto se estudia la respuesta térmica del colector
como funcién de la radiacién solar. Es importante sefialar que el estudio se ha realizado
para temperatura de operaciones nominal de 70°C y se considera una curva tipica para
meses con mayor incidencia de radiacion (Noviembre-Diciembre), mientras que para el
resto del afio el sistema funcionara con menor capacidad.

Tabla 5.13. Parametros utilizados en la unidad MD vy condiciones de

operacion.
Parametros Valores Unidades Anotaciones
Porosidad 80 %
Espesor de la membrana 150e-6 m
Tamario del poro 0.22 e-6 m
Conductividad térmica de la 0.057 W/m.K
membrana
Coeficiente de difusion 0.5345¢-4 m?/s  Experimental
Espesor del espacio de aire 2.4e-3 m Experimental
espesor de la placa condensadora 2.0e-3 m
Flujo de alimentacion nominal 0.5-1.0 I/min
Avrea total 0.432 m?
Temperatura nominal de operacion. 70 °C
Temperatura nominal de 20 “C
enfriamiento.
Fluido de trabajo Solucion ppm
H,O+NaCl
(30000)
Operacion 6.7 h/dia
Almacenamiento térmico Sin

89



Tabla 5.14. Resumen del desempefio del colector solar

Anotaciones
Te et =52.0 m. =0.5 77 <T. ., (°C) <100 Temperatura de salida
400 < G(W / m?) < 700 en el colector solar
Temperatura de salida
Tt =45.69  m; =1.0 57.37 <T, ., (°C)<65.15 | enel colector solar
400 < G(W /m?) <700

Tabla 5.15. Resumen del desempefio de la unidad MD

m,e =1.01/min

Dest=1.722 1 /h

Then =70°C T oo =35.68°C GOR=2.13
_ono oy RR=3.6

Teen =20°C Tesa =520°C PR =0.25

m,e =0.51/min Dest=1.096 |/h

Then =70°C T oo =42.86°C GOR=2.16
e _ o RR =2.87

Te o =20°C T, . =45.69°C DR — .05

Con base en los resultados obtenidos se establece que una unidad MD con un area 0.432

m?, producira aproximadamente 9 | de agua potable para un tiempo de operacién de 6.5

horas al dia. La produccién de destilado con respecto al area efectiva de la membrana en
este sistema es de 3.26 1/m?h, este valor es superior a los obtenidos por otros autores.
Ciponilla et al.,(2012) reporta un valor de 1.91 I/m*h. F. Banat et al.,(2007a) obtiene un
valor de 1.302 I/m*h. Es importante sefialar que aun que el sistema es eficiente respecto a la
produccién de destilado por unidad de area, no lo es en la recuperacién de calor.
valores del GOR para este sistema es son bajos, por ejemplo [103]reporta valores del GOR
entre 3-6 dependiendo de los efectos de la radiacion.

Los
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Capitulo 6: Conclusiones

Las conclusiones que se presentan en esta seccion se plantean de la siguiente manera. Por
un lado se presentan las conclusiones de la corrida experimental, incluyendo las
observaciones que deben ser tomadas en cuenta en disefios posteriores. Por otro lado se
presentan las conclusiones que se obtienen respecto al modelo teérico y las implicaciones
para su uso.

Respecto al objetivo general.

Se ha disefiado, construido y evaluado un dispositivo experimental de una unidad AGMD.
Este dispositivo tiene una configuracion de placas paralelas el cual eventualmente podria
conectarse en una configuracion serie o paralelo. El dispositivo que se ha desarrollado es
totalmente funcional y eventualmente podria conectarse a un colector solar. Es importante
sefialar que la una unidad tiene capacidad limitada. Sin embargo, la experiencia generada
en el desarrollo y caracterizacion de este prototipo experimental, es imprescindible para
disefios posteriores.

Por otro lado, se ha desarrollado un algoritmo numérico y validado respecto a datos
experimentales. El desarrollo de estas herramientas permitira simular sistemas con mayor
capacidad tomando como referencia el prototipo experimental.

Respecto al experimento.

En este trabajo se analizaron los efectos de la temperatura y el caudal de alimentacion sobre
la produccidon de destilado en una unidad AGMD. Una de las vertientes principales en el
trabajo de investigacion consistié en estudiar el comportamiento de la unidad a partir de
mediciones internas de temperaturas. Esto no se habia reportado por otros grupos de trabajo y
permite hacer una comparacion mas objetiva del fendmeno. Con base en la observacion y
procesamiento de resultados se concluye lo siguiente:

La produccién de destilado aumenta de manera exponencial con la temperatura de
alimentacion y aparente lineal con el caudal del mismo lado.

La produccion de destilado aumenta de manera exponencial con las diferencias internas de
temperatura como se explica en la seccidn de resultados (ver Figura5.9).

La membrana requiere de un soporte para mantener el espacio de aire. Sin embargo, el
soporte que se utilizé afectd la rugosidad de la superficie, porque la membrana toma la
forma del soporte.

La capa limite térmica parece juega un rol importante en la produccién de destilado, se
observo que cuando el caudal de alimentacion aumenta, la produccion de destilado también
lo hace. Creemos que se debe a efectos hidrodinamicos, sin embargo no fue posible extraer
informacion experimental, estadisticamente significativa, a fin de cuantificar este efecto.
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Se determinaron los pardmetros experimentales Utiles para el modelo teorico. Estos
parametros se determinaron de manera rigurosa gracias a las mediciones de las diferencias de
temperaturas internas. Se obtuvo el coeficiente de difusion de masa, el cual tiene una valor
de Dag= 0.5345 x 10 m?/s. Este coeficiente se determina usando un espesor promedio de
aire de 2.4 mm.

Las pérdidas de calor en el sistema se cuantificaron por debajo del 20% del total. Se
observé que el GOR, RR y PR son bajos comparados con otros sistemas. Sin embargo,
estos indicadores se pueden mejorar mediante una configuracion de recuperacion de calor.

Respecto al modelo tedrico.

Se desarroll6 un modelo tedrico con base en el principio de termodinamica fuera del
equilibrio. EI modelo propuesto se cre6 un algoritmo numérico programado en la
plataforma de F90. Los resultados del modelo tedrico se validaron con los resultados que se
obtienen de la corrida experimental. En la validacion se encontr6 que la desviacion de los
resultados teoricos respecto a los resultados experimentales es menor al 5%. Sin embargo.

las pendientes de las curvas indica que es necesario explorar mas afondo las implicaciones del
modelo.

Trabajos futuros

Creemos que los trabajos posteriores a esta tesis deben estar en caminados en dos vertientes
diferentes. Primero, se aconseja ampliar la corrida experimental con el propdésito de
comprender algunos efectos importantes y que estuvieron fuera del alcance de esta tesis.
Algunos de estos efectos se citan a continuacion;

e Efecto que producen los soportes metalicos

o Efectos de depdsitos sobre la membrana por organismos bilogicos.

e Efecto de crecimiento de cristales de sales al interior de los poros de la membrana
cuando el sistema se queda en espera.

e Efecto de la rugosidad en el canal de enfriamiento.

e Caracterizar el comportamiento térmico para diferentes espesores de aire.

Segundo, se recomienda construir una unidad de mayor tamafio a fin de generar experiencia

con sistemas alimentado con energia solar en una siguiente etapa de escalamiento. Se
siguiere explorar con otro tipo de membranas que resultan mas econémicas.
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Anexo A
El flujo de calor de entrada se puede calcular como.

Q A = r‘nA Cp (TA,ent _TA,sal) (Al)

Por otra parte, el calor que se recupera en el canal de alimentacion se puede expresar
mediante la siguiente ecuacion, la cual si es estricta
A2
QE =Me Cp<TE,saI _TE,ent) ( )

Partiendo de un balance térmico global de la unidad AGMD, se sigue que las pérdidas de
calor se pueden expresar como

Qper =Qa — Q¢ (A3)
La transferencia de calor sensible como
Qe =Q: ~Qu. (A4)
Y para el destilado se puede expresar como
Q tes =My Hy (A5)

.La varianza asociada al canal de alimentacion y enfriamiento estan representadas por

2 2
O'é _ 0Q, Uri +(6QAJ UiT (A.6)
A om, A \OAT
2 2
ol = Q¢ o +(6QE) o2 (A7)
¢ omg ¢ \OAT

La varianza asociada a Qper se representa de la relacion

2 2 2 (A.5)
0, ~ O, T 0q,

2 _ 2 2 (A.6)
GQsen - GQdes + GQE

En la siguiente tabla se reportan los flujos de calor con sus respectivos errores
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caudal (Nominal)

Qa

70 °C

Qe

QDes

Qperd

Q Sen

1

120.23+9.01

96.63+3.60

75.94+0.12

23.60+9.70

20.69+3.61

0.8

111.98+4.98

94.04+3.27

67.85+0.12

17.95+5.96

26.18+3.27

0.6

99.29+8.46

87.95+3.29

63.48+0.12

11.34+9.08

24.47+3.29

0.4

92.31+5.83

83.04+3.07

59.22+0.12

9.2646.59

23.82+3.07

0.2

caudal (Nominal)

85.78+2.76

Qa

75.36+2.78
60 °C

Qe

49.18+0.12

QDes

10.42+3.92

Qperd

26.18+2.79

Q Sen

1

78.48+6.82

67.77+3.14

48.79+0.12

10.71+7.51

18.98+3.15

0.8

72.27+8.14

63.80+2.13

46.42+0.12

8.47+8.42

17.37+2.13

0.6

67.30+4.40

60.22+1.89

40.53+0.12

7.08+4.79

19.70+1.89

0.4

63.32+10.72

56.30+2.44

31.48+0.12

7.01+11.00

24.82+2.45

0.2

caudal (Nominal)

60.45+3.71

Qa

53.28+1.61
50 °C

Qe

35.85+0.12

QDes

7.16+4.05

Qperd

17.43+1.62

Q Sen

1

52.05+11.30

44.45x1.10

25.24+0.12

7.60£11.35

19.21+1.11

0.8

49.55+7.58

42.81+1.00

22.20+0.12

6.74+7.64

20.61+1.01

0.6

43.05+3.82

38.36+2.14

20.10+0.12

4.69+4.38

18.26+2.15

0.4

41.43+9.02

36.83+2.42

18.00+0.12

4.59+9.34

18.83+2.43

0.2

caudal (Nominal)

41.10+2.26

Qa

37.21+1.82
40 °C

Qe

20.35+0.12

QDes

3.89+2.91

Qperd

16.86+1.83

Q Sen

1

32.14+7.90

27.34+2.18

13.02+

4.7948.20

14.50+2.18

0.8

29.01+£3.95

25.99+2.11

13.17+0.12

3.02+4.47

12.98+2.11

0.6

26.04+6.53

24.61+1.64

12.70+0.12

1.43+6.74

12.19+1.64

0.4

26.10+4.57

24.65+1.65

11.56+0.12

1.45+4.86

13.27+1.66

0.2

24.56+2.16

24.56+2.14

11.10+0.12

0.0+£3.04

13.46+2.14

La varianza para el GOR se expresa como
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2
Gor

_ [ oGor
om

des

T , [aGor
o |
des om,

2
202 [osor|
™ol oAT | M

(A7)

Los errores relativos cuadrados se expresan como

Anexo B

Caudal
(nominal) Q alta Q baja AQ
1| 118.40+0.54 | 96.63+0.22 | 21.78+0.58
0.8| 110.00+0.30 | 94.04+0.20 | 15.96+0.36
70 °C 0.6| 97.43+0.51| 87.95+0.20 | 9.49+0.54
0.4| 91.03+0.35| 83.04+0.18| 7.98+0.40
0.2| 83.75+0.17| 75.36+0.17 | 8.39+0.24
1| 79.66+0.41| 67.77+0.19 | 11.89+0.45
0.8| 73.79+0.49| 63.80+0.13| 10.00+0.51
60°C 0.6| 67.97+0.26| 60.22+0.11 | 7.74%0.29
0.4| 64.54+0.64| 56.30+0.15| 8.24+0.66
0.2| 61.37+0.22| 53.28+0.10| 8.09+0.24
1| 52.34+0.68| 44.45+0.03| 7.89+0.68
0.8| 49.70+0.45| 42.81+0.03| 6.89+0.46
50 °C 0.6| 43.41+0.23| 38.36+0.02| 5.05+0.23
0.4| 41.36+0.54| 36.83+0.02| 4.53+0.54
0.2| 40.67+0.14| 37.21+0.03| 3.46+0.14
1| 32.37+0.47| 27.34+0.10| 5.03+0.49
0.8| 29.13+0.24| 25.99+0.10| 3.15+0.26
40 °C 0.6| 25.74+0.39| 24.61+0.08| 1.13+0.40
0.4| 25.96+0.27 | 24.65+0.08| 1.30+0.29
0.2| 24.57+0.13| 24.57+0.13| 0.00+0.18
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Experimento No 1 (40 °C)

(0Q/dm)2 *(om)? | (9Q/9T1)2*(0T1)> | (8Q/0T2)2*(0T:) | o°cn o’op 0’a0
0.00 0.01 0.01 0.02 0.02 0.03
0.00 0.04 0.03 0.08 0.01 0.08
0.00 0.08 0.08 0.15 0.01 0.16
0.00 0.03 0.03 0.06 0.01 0.07
0.00 0.11 0.11 0.22 0.01 0.24
(0Q/0m)>*(om)? | (0Q/9T1)2*(0cT1)? |(0Q/dT2)**(0T2)? %
0.01 0.00 0.01 3.67
0.01 0.00 0.00 9.10
0.01 0.00 0.00 35.41
0.01 0.00 0.00 19.60
0.01 0.00 0.00] | e
Experimento No 2 (50 °C)
Canal de alimentacion
(9Q/0m)e *(om)2 | (3Q/9T1)2*(aT1) | (8Q/8T2)2 *(0T2)2 | 0”54 o’ce 0’0
0.002384 0.005776829 0.010269918 | 0.018431| 0.000631| 0.019062
0.000155 0.090162382 0.202865359 | 0.293183| 0.000611| 0.293794
0.000170 0.022203211 0.030221037| 0.052594| 0.000621| 0.053215
0.000125 0.071419368 0.135027242| 0.206571| 0.000797| 0.207368
0.000088 0.249703646 0.209820425| 0.459613| 0.000845| 0.460458
Canal de enfriamiento
(0Q/0m)>*(om)? | (0Q/9T1)2*(0T1)? | (6Q/0T5)2*(0T:)? %
0.000629 0.000000699 0.000000699 1.74957242
0.000609 0.000002142 0.000000393 7.86200464
0.000619 0.000001574 0.000000393 4.56378988
0.000797 0.000000175 0.000000175 10.0592477
0.000845 0.000000393 0.000000044 19.6330157
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Experimento No 3

(60 °C)

Canal de alimentaciéon

(0Q/dm)2*(om)2 | (9Q/dT1)2*(0T1)> | (9Q/0Tx)2*(0To)? | 0°cn o’or 0’a0
0.003050 0.024527994 0.022014045| 0.049593| 0.009355| 0.058948
0.001495 0.243409303 0.169034238| 0.413939| 0.021513| 0.435452
0.000419 0.030072634 0.039278543| 0.069770| 0.012800| 0.082570
0.000275 0.130576482 0.107914448| 0.238766| 0.016311| 0.255076
0.000205 0.083592346 0.083592346| 0.167390| 0.035587| 0.202977

Canal de enfriamiento

(0Q/0m)2*(om)? | (0Q/9T1)>*(0T1)? |(0Q/9T:)2*(0T,)? %
0.003234 0.003060546 0.003060546 2.04210425
0.003830 0.012242182 0.00544097 6.60112276
0.004299 0.00544097 0.003060546 3.71054913
0.004749 0.008501515 0.003060546 6.12676053
0.004982 0.02754491 0.003060546 5.57067411

Experimento No 4 (70 °C)

Canal de alimentacion
(0Q/0m)2*(om)> | (Q/dT1)>*(0T1)? | (0Q/0T2)2 *(0T2)? | 0%0a 0’08 0%aq
0.005672 0.007357497 0.014420694 | 0.027451| 0.027901| 0.055351
0.000744 0.064944765 0.056574106 | 0.122263| 0.033980| 0.156244
0.000380 0.147094664 0.110484436 | 0.257959| 0.039011| 0.296970
0.003330 0.029080074 0.056996945| 0.089407 | 0.038492| 0.127899
0.000455 0.145846852 0.145846852 | 0.292149| 0.046765| 0.338914
Canal de enfriamiento
(0Q/0m)2*(om)> | (0Q/9T1)>*(oT1)? | (6Q/dT:)2 *(0T:)2 %
0.016181 0.008617576 0.003102327 1.08021838
0.018469 0.012409309 0.003102327 2.47596858
0.023499 0.012409309 0.003102327 5.74520026
0.026772 0.008617576 0.003102327 4.4796199
0.026772 0.016890448 0.003102327 6.93545285
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