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RESUMEN

Algunos de los sistemas mds interesantes para el ahorro de energia o aprovechamiento de ia
energia solar, que solo consumen una parte despreciable de energia de alta calidad, son los
sistemas de absorcién. Los sistemas de refrigeracién por absorcién y las bombas de calor por
absorcidén son algunos de los sistemas mds promisorios para el mejoramiento de procesos
industriales y aprovechamiento de energias como la energia solar y la geotérmica que muchas
veces no se pueden utilizar por tener temperaturas relativamente bajas. Los sistemas de absorcién

pueden ser utilizados para refrigeracién, calefaccién y como transformadores de calor.

Las mezclas amoniaco-agua y bromuro de litio-agua han sido las mas utilizadas en sistemas de
absorcién; la mezcla amoniaco-agua para sistemas de refrigeracion y el bromuro de litio-agua
para sistemas de aire acondicionado y transformadores de calor. Estas mezclas han sido usadas

por sus propiedades favorables tanto fisicas como termodinamicas.

Uno de los principales problemas que existen con los sistemas de absorcion y en especial para la
mezcla bromuro de litio-agua, es que se carece de la informacion necesaria para el disefio del
generador, solo las grandes compaiiias comerciales cuentan con esta informacién v se encuentra
bajo secreto. La informacién necesaria para el disefio de generadores y que esta relacionada con
los procesos de transferencia de calor son los coeficientes de transferencia de calor. El
Departamento de Sistemas Energéticos del Centro de Investigacion en Energia de la UNAM, ha
tenido la inquietud y la necesidad de determinar los coeficientes de transferencia de calor en flujo
en dos fases para la mezcla bromuro de litio—agua, que seran de utilidad para ¢! disefio de
generadores en sistemas de absorcion (refrigeracion solar, bombas y transformadores de calor), El
presente trabajo tiene como objetivo principal “La determinacion experimental de coeficientes de
transferencia de calor en flujo en dos fases para la mezcla bromuro de liio — agua, los cuales

puedan ser utilizados para el disefio de generadores en sistemas de refrigeracién solar, asi como

en bombas y transformadores de calor”.



Capitulo I

INTRODUCCION

i. INTRODUCCION

En este capitulo se presentan primeramente aspectos generales sobre la energia, relacionados con
el consumo, produccion y reservas. Ademas se hace una descripcion de fos sistemas de absorcién
y la importancia que tienen en el aprovechamiento de ia energia solar y el ahorro de energia.
Posteriormente se mencionan algunos de los problemas que existen para el disefio de estos

equipos. Por {ltimo se establece e} objetivo principal y la estructura de la presente tesis.

1.2 ASPECTOS GENERALES DE LA ENERGIA

La produccién mundial de energia proviene en un 90% del petroleo, gas natural y carbon, el resto
se obtiene de una variedad de fuentes tas cuales incluyen la energia nuclear y geotérmica y aigunas
renovables coma la hidraulica, e6lica, solar, madera y residuos agricolas. Los paises desarrollados
representan un poco menos del 25 % de la poblacién mundial y consumen alrededor del 70% del
consumo mundial anual de combustibles fosiles [1].

Las reservas mundiales de petroleo probadas al primero de enero de 1995 son estimadas en 1 005
billones de barriles (equivalente térmico 6 301,35 EJ), las reservas mundiales de gas probadas son

de 135 000 milliard m® (equivalente térmico 5 251.5 El}, v las reservas mundiales de carbon

probadas son de 528 billones de toneladas (equivalente térmico 14 731.2 EJ). La demanda de - -

energia esta calculada en 412.2 El/afio (un Egaloule equivale a 10" Joules) [2].
En nuestro pais, las reservas estimadas a finales de 1995 eran de 7 100 millones de toneladas de
petroleo, 2 000 milliard m’ de gas natural (1 milliard = 1x10° m') y | 720 millones de toneladas de

carbon con un equivalente térmico de 333.7, 77.8 y 48 EJ respectivamente. La duracion de estas



reservas con el consumo actual de energia es estimada en 46.4, 72.4 y 143 aiios para petroleo, pas
natural y carbon respectivamente [1].

Aln con estas grandes reservas de energia, México podria enfrentar serios problemas de
suministro de energia en un futurc debido al alto crecimiento poblacional y también al incremento
per capita de consumo de energia. Es importante hacer notar, que Meéxico exporta
aproximadamente el 30% del petrdleo crudo nacional para pagar la deuda externa contraida con
EE.UU,, por estas razones el gobierno mexicano inicid en 1993 programas para el ahorro de
energia en casi todos los sectores, La principal meta de estos programas fue de reducir el consumo
de energia alrededor de un 13 % antes del afio 2 000 para asegurar que la demanda no exceda la
produccion de energia {3]. A la fecha todavia no se tienen datos para verificar si se alcanzaron las
metas propuestas, sin embargo, como se puede ver en la figura 1.1, el consumo de energia por

unidad de producto interno bruto ha disminuido en tos dltimos afios.
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Figura 1.1 Energia consumida en México por cada peso del PIB para diversos afios.

Meéxico tiene extensas posibilidades de ahorro de energia usando nuevas tecnologias que hagan

mas eficientes los procesos industriales. Se ha estimado que 300 000 barriles de petréleo crudo



por dia equivalentes a 0.687 EJ podrian ser ahorrados adoptando medidas de ahorro de energia en

los sectores comercial, industrial y de transporte [4].

1.3 SISTEMAS DE ABSORCION

Algunos de los sistemas mds interesantes para el ahorro de energia o aprovechamienio de la
energia solar, que solo consumen una parte despreciable de energia de alta calidad, son los
sistemas de absorcion. Los sistemas de refrigeracion por absorcidn y las bombas de calor por
absorcién son algunos de los sistemas mis promisorios para el mejoramiento de procesos
industriales y aprovechamiento de energias como la energia solar y la geotérmica que muchas
veces no se pueden utilizar por tener temperaturas relativamente bajas de entre 60 y 100 °C.

Los sistemas de absorcion pueden ser utilizados para refrigeracién, calefaccion y como

transformadores de calor [5].
[.3.1 Sistemas de refrigeracién

El objetivo de estos sistemas es absorber calor para mantener la temperatura de un cuerpo o de un
espacio determinado por debajo de la temperatura de los alrededores. Dependiendo de las
temperaturas a las cuales se mantiene el cuerpo o el espacio se dice que estos sistemas pueden

operar para aire acondicionado o refrigeracién [5].

El ciclo de refrigeracion por absorcion esta basado en la propiedad de ciertos liquidos y slidos de
absorber grandes cantidades de vapor de refrigerante, formando soluciones v compuestos sélidos,
en donde los vapores pueden regenerarse cuando se les aplica una cantidad determinada de calor.
El vapor del refrigerante se separa de la solucién por aplicacion de calor en el generador,
obteniéndose un vapor sobrecalentado y una solucidn concentrada a alta presion y temperatura. El
vapor se licua en el condensador por medio de enfriamiento ya sea mediante agua o aire y el

liquido saturado obtenido se envia al evaporador a través de una valvula de expansion en donde se



vaporiza, produciéndose el efecto refrigerante por la absorcion de calor. El vapor a la salida del
evaporador es absorbido por la solucion concentrada en el absorbedor regenerandose la solucion
inicial. El absorbedor y el generador equivalen a las funciones de succion y descarga de un ciclo de

refrigeracion por compresion de vapores.

La figura 1.2 muestra un diagrama esquematico presion contra temperatura para un sistema de
refrigeracién por absorcion. En este sistema el calor se suminisira a un nivel elevado de
temperatura Tog, €! calor se disipa a los alrededores a un nive!l medio de temperatura Tan y Teo, ¥

el calor se absorbe a un nivel bajo de temperatura Tey.

G < [ {goemior | 4
S

tntercambiador

Figura 1.2 Diagrama presién contra iemperalura para una bomba de calor
y sistema de refrigeracion por absorcion,

1.3.2 Bombas de calor

Una bomba de calor es un dispositivo que tiene la capacidad de extraer calor de una fuente de baja

temperatura y disiparlo al medio ambiente o suministrarlo para algun uso Gtil a mayor temperatura



que la fuente. Es un sistema que tiene la capacidad de aprovechar calor de desecho de procesos
industriales o de alguna fuente de energia de baja temperatura como la producida por la energia
solar y aumentarla a un nivel mayor para su utilizacion, para lograr lo anterior es necesario
suministrar al sistema energia de alta calidad {5].

Los elementos principales de una bomba de calor por absorcion son un gencrador, un
condensador, un evaporador, dos valvulas de expanston y una bomba. La figura 1.2 también
puede ser usada para ilustrar el comportamiento de una bomba de calor por absorcién. El ciclo
termodinamico de una bomba de calor por absorcion es completamente similar al descrito para un
sistema de refrigeracién por absorcion, con la diferencia de que ahora se absorbe calor en el
evaporador a la temperatura ambiente o por encima de esta, y se disipa calor atil en el

condensador y en el absorbedor a una temperatura superior que la de evaporacion.

P
Peu 1 Qv P I evaporador }——4 absorbedor l » Qo
W a
e .
intercambiador
de calor
#’“ /.c/
Pt Qg « Icondensadork—{ generador l < Qe
L 1 1 R -_—
Ten ToeTer T T

Figura 1.3 Diagrama presion contra temperalura para un transformador de calor
por absorcidn,

1.3.2 Transformadores de calor

Los transformadores de calor ticnen la capacidad de aprovechar calor de desecho de procesos

industriales o de alguna fuente de encrgia de baja entalpia. como la energia solar v la geotérmica



para transformarla en calor a una temperatura mayor que la temperatura de suministro [5]. La
principal diferencia que existe entre una bomba de calor que opera para calentamienio y un
transformador de calor, es que operando como transformador de calor practicamente no se
necesita suministrar al sistema energia de alta calidad. La figura 1.3, muestra un diagrama presion
contra temperatura para un transformador de calor por absorcion. En este sistema el calor se
suministra a una temperatura intermedia Tge, Tev, en el generador y evaporador y se obtiene
energia atil a un nivel mayor de temperatura Tap en el absorbedor, disipdndose parcialmente

energia a los alrededores a un nivel bajo de temperatura Teo en el condensador.

Los tres sistemas descritos anteriormente tienen una propiedad en comin: funcionan con calor que
no es aprovechado con las tecnologias actuales, y dicho calor puede ser proporcionado por la

energia solar, por desecho proveniente de procesos industriales, pozos geotémmicos de baja

temperatura, etc.

Las mezclas amonizco-agua y bromuro de litio-agua han sido las mas utilizadas en sistemas de
absorcion, la mezcla amoniaco-agua para sistemas de refrigeracion y el bromuro de litio-agua para
sistemas de aire acondicionado y transformadores de calor. Estas mezclas han sido usadas por sus

propiedades favorables tanto fisicas como termodinamicas.

Uno de los principales problemas que existen con los sistemas de absorcion y en especial para la
mezcla bromuro de litio-agua, es que se carece de la informacion necesaria para el disefio del
generador, solo las grandes compaiiias comerciales cuentan con esta informacion y se encuentra
bajo secrecia, La informacién necesaria para el disefio de generadores y que esta relacionada con
los procesos de transferencia de calor son los coeficientes de transferencia de calor. El
Departamento de Sistemas Energéticos del Centro de Investigacion en Energia de la UNAM, ha
tenido la inquietud y la necesidad de determinar los coeficientes de transferencia de calor en flujo
en dos fases para la mezcla bromuro de litic — agua, que serin de utilidad para el disefio de
generadores en sistemas de absorcion (refrigeracion solar, bombas y transformadores de calor),

esla informacion se obtendra experimentalmente utilizando un equipo experimentat



1.4 OBJETIVO PRINCIPAL

De acuerdo a la necesidad de contar con datos de disefio del generador para la mezcla bromuro de

litio - agua, y en base a la revision bibliografica realizada, la cual se presenta en el siguiente

capitulo, se propone como objetivo general:

“La determinacion experimental de coeficientes de transferencia de calor en flujo en dos fases para

la mezcla bromuro de litio — agua, los cuales puedan ser utilizados para el disefio de generadores

en sistemas de refrigeracion solar, asi como en bombas y transformadores de calor”.

1.5 ESTRUCTURA DE LA TESIS

Con la finalidad de alcanzar el objetivo propuesto, el presente trabajo se ha estructurado de la

forma siguiente:

Capitulo 1,

Capitulo 2,

Capitulo 3.

Capitulo 4.

Intreduccién. En este capitulo se presentan aspectos generales del consumo y
demanda de energéticos; se hace una descripcion de los sistemas de absorcion. Se
establece el objetivo y la estructura de la tesis.

Revision bibliogrifica. Este capitulo presenta una revision bibliografica de las
correlaciones para la determinacion de los coeficientes de transferencia de calor en
flujo en dos fases para tubos horizontales y verticales de refrigerantes puros y
mezclas,

Flujo en dos fases y transferencia de calor en ebullicién En este capitulo se
presenta un estudio del flujo en dos fases ei cual provee las bases para la
determinacion de los coeficiente de transferencia de calor. y muestra algunos
conceptos de la transferencia de calor por ebullicién.

Equipo experimental. En este capitulo se realiza la descripcion del equipo

experimental incluyendo la instrumentacién utilizada, asi como los métodos de



Capitulo 5.

Capitulo 6.

calibracién. Por dltimo, se hace mencion del software utiizado en el registro y
almacenamiento de datos.

Determinacion de los coeficientes de transferencia de calor. En este capitulo se
describe ¢l procedimiento de la experimentacion, el registro de datos y analisis de los
resultados experimentales y se proponen correlaciones de transferencia de calor para
el ajuste de los coeficientes obtenidos experimentalmente.

Conclusiones. Se mencionan las conclusiones que se encontraron en el analisis de
los coeficientes de transferencia de calor en flujo en dos fases para la mezcla

bromuro de litio-agua



Capitulo II

REVISION BIBLIOGRAFICA SOBRE LA DETERMINACION DE LOS
COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR EN FLUJO
EN DOS FASES

2. 1 INTRODUCCION

La transferencia de calor por ebullicion es de gran importancia para un amplio nimero de
aplicaciones, tales como, sistemas de aire acondicionado y refrigeracion, sistemas de ahorro de
energia, procesos quimicos, procesos nucleares, plantas convencionales de potencia y muchas
otras clases de industrias. En cada una de estas industrias, es necesario optimizar el disefio de los
equipos de transferencia de calor, ademas, de tener el conocimiento de los mecanismos de
transferencia de calor y los coeficientes de transferencia de calor.

Para predecir los coeficientes de transferencia de calor en flujo en dos fases en tubos horizontales
y verticales estan disponibles un nimero importante de correlaciones empiricas y semiempiricas.
Algunas de estas correlaciones han sido usadas y probadas ampliamente, mientras que otras
carecen de suficiente verificacion para su aplicacion practica. En este capitulo se hace una revision
bibliografica de las correlaciones para la determinacion de los coeficientes de transferencia de calor
en flujo en dos fases para tubos lisos horizontales y verticales de refrigerantes puros y mezclas.
Las correlaciones han sido probadas con un nimero significativo de resultados experimentales y

evaluadas por diferentes investigadores. El anlisis de las correlaciones es presentado en orden

cronolégico.



2.2 CORRELACIONES DE LOS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR
PARA FLUIDOS PUROS

En 1966, Chen [6], propone una de las primeras correlaciones generales y fa mas usada hasta
ahora para la ebullicion de flujo saturado. Esta correlacion presenta a los coeficientes de
transferencia de calor para flujo en dos fases como la suma de los coeficientes de transferencia de

calor en conveccion forzada y ebullicidn estancada, y es de la forma:
hrp = I + hpoor S (2. 1)

donde A, es el coeficiente de transferencia de calor det liquido, y que puede ser evaluado usando la

ecuacion de Dittus y Boelter [7]:
kL 0¥ 04
h = 0.023—D Re,™ Pr, (2.2)

y I es el factor de incremento de la transferencia de calor en conveccion forzada. Este parametro,
el cudl es de naturaleza hidrodinidmica, toma en cuenta el incremento de la transferencia de cator
debido a un incremento de la calidad del vapor. El valor de /s siempre mayor que la unidad
debido a que las velocidades del fluido son muy altas en flujo en dos fases.

El segundo termino de la ecuacion (2.1) es la contribucion de la ebullicion estancada para el
coeficiente de transferencia de calor total, y se determina con la correlacién propuesta por Forster

y Zuber, [8], de la forma siguiente:

k UTQC 045 1149 - a1
hm,_=0.00!2z( AL L }u-—u)' [Perlm) - 2] (23)
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El factor § en la ecuacion (2.1) es llamado el factor de supresion, ef cual representa el incremento
del efecto de la conveccion forzada. El valor de S es menor que la unidad y asume que es una
funcion del nimero de Reynolds en dos fases. 'y § originalmente estuvieron disponibles en forma

grafica, pero posteriormente Colfier, {9], propuso las siguientes ecuaciones para las curvas

criginales de Chen:

F=10 para ——<0.; 2.4)
XI'I'
] 0736 I
F:2.3{—+0.2|3) para — >0 (2.5)
XM Xﬂ

|
S=
1+256*10° Re,,,'"”

(2.6)

donde X, es el parametro de Lockhart y Martinelli, [10], definido como:
L= x)** (1] ot
X, :[ ] (&} [ﬂJ @
x P H;

Con 665 puntos de datos para agua y algunos hidrocarburos fue desarrollada la correlacion de

Chen. Todos los datos analizados por Chen fueron para aplicaciones en flujo vertical. La
desviacion principal para estos datos fue del 12%, pero se han encontrado mayores desviaciones
con datos obtenidos recientemente para refrigerantes {11). La principal desventaja en la

correlacién de Chen es que requiere de un gran nimero de propiedades fisicas.

En 1976, Shah [12], propuse una correlacion para ebollicion en flujo en tubos horizontales,
verticales y anulos. El dividié la ebullicién de flujo en tres regiones distintas: (i) un régimen

dominante de ebullicion nucleada, (i) un régimen de supresion de burbujas, y (i) un régimen



convectivo dominante. En el régimen de supresion de burbujas, la ebullicion nucleada y la

ebullicion convectiva son importantes, Las siguientes ecuaciones fueron propuestas;

h
== {(Co,Bo, Fr,) (2.8)
hy
donde los parametros:
0.8 035
Co= ('_‘EJ [&J , (2.9)
x oy
q
= 2. 10
Bo GH..' ( )
2
Fr,=8 @11)
P.8D

El parimetro Co es definido como el numero adimensionat convectivo, el pardmetro Bo es
definido como el nimero adimensional de cbullicion, y se interpreta como el flujo masico del
vapor generado en la superficie del tubo con respecto al flujo masico total paralelo a la superficie
del tbo y Fr; es definido como el niimero adimensional de Froude.

En la ecuacion (2.8), A, es calculado por la ecuacion de Dittus y Boelter, [7]. La correlacién de
Shah en términos de estos parametros adimensionales fue presentada en forma grafica y evaluada
tomando el mas grande los tres coeficientes de transferencia de calor calculado para las regiones
de ebullicion nucleada, supresion y ebullicion convectiva, Para construir esta correlacion Shah uso
cerca de 800 puntos de datos de I8 estudios experimentales independientes encontrando una
desviacion media del 14%. Los datos incluian refrigerantes comunes en su amplio rango de

aplicacion y presion de agua entre 1.013 2 172.0 bar.

En 1982, Shah [13] publicé un nuevo articulo, en cual, recomienda la siguiente ecuacion analitica,
para su correlacion grafica propuesta previamente [12]. Para esto, se considera la influencia de

orientacién del tubo y se introduce un parametro adicional N para modificar el numero

adimensional de conveccion:



N = Co para tubos horizontales

y verticales con Fr, 2 0.04

N =0.38 Fr,%Co para tubos horizontales con Fry, - 0.04

Por lo que el parametro ‘¥ es definido para tres regiones especificas de N.

Para N> 1.0:
W= 230 Ro™ para Bo ~ 0.3*10”,
Wyg= 1 + 46 Bo*  para Bo <0.3*107,
18
"PCB = Fv

donde ¥ es el de valor mayor en Wye y Wop,

Para 0.1 <N <L0:

Wos= F Bo®™ exp(2. 74N "%

ParaN <0.1:
Yas= F Bo™ exp(2.74N")

donde ‘¥ es el mayor valor entre Wesy ey

La constante F en las ecuaciones (2.17) y (2.18) es de la forma:

F=147 para Ro > [{*107,
F=1543 para Bo 11107

(2.12)

(2.13)

(2.14)
2.15)

(2.16)

(2.17)

(2.18)

(2.19)
(2.20)



Finalmente, para la ebullicion en anulos el diametro del tubo (D) puede ser reemplazado por un
didmetro hidréulico equivalente (Dgg) de acuerdo al tamafio de la abertura anular como se da en

las ecuaciones siguientes:

_ 4*d readel- flujo

Dy =—— -
perimetro- mojado

o para §>4mm (2.21)

__4%d readel- flujo
" perimetro- calentado

- para &< 4dmm (2.22)

donde Ses la abertura anular.

Las correlaciones anteriores se han verificado con 3,000 puntos de datos para 12 fluidos diferentes

con la presién reducida (P/P.,) arriba de 0.89 y se encontrd que es una buena aproximacion para

los datos experimentales.

En 1982, Bjorge et al. [14], sugiri6 la siguiente ecuacién de superposicion de flujo de calor para la

ebullicién de flujo saturado en tubos para calidades det vapar arriba del 5%:

I- ((7;4"‘7:941"),,, J-i
q=qpc+qnll- W J {2.23)

donde grc y gn son contribuciones de conveccién forzada y ebullicion nucleada respectivamente.
g tiene una constante dimensional, By, la cual se obtiene expenimentalmente y tiene valores
especificos para fluidos dados, El coeficiente de transferencia de calor en dos fases puede ser

obtenido dividiendo la ecuacion (2.23) entre la pared sobrecalentada como se muestra:

By = T (2.29)



En la mayoria de los casos, el flujo de calor () es una cantidad dada, mientras que la pared
sobrecalentada necesita ser medida o calculada. Esta correlacion fue comparada con datos de 8
pruebas para agua y se encontrd que es una buena correlacion en COMparacion con otras
correlaciones. La desviacion media fue del 15% para esta correlacion. El método puede ser

extendido a otros fluidos donde se obtiene el valor de By,

En 1986, Gungor y Winterton [15], propusieron la siguiente correlacion para transferencia de
calor durante la cbullicion en flujo dentro de tubos horizontales, verticales y anulos. Esta
correlacién es una modificacién de la correlacion de Chen y se desarrolld usando 3,700 puntos de

datos para agua, varios refrigerantes, y etilén glicol. La forma basica de la correlacién es:
hp = Ehy, + Shpoo,, (2.25)

donde el factor de incremento (F) de transferencia de calor en conveccion forzada fue

reemplazado por E, el cual, depende del nimero de ebullicion y el parametro de Martinelli, y tiene

la forma siguiente:

Xl ] (2.26)

n

E =1+ 2400080"" + 1.2{
El valor de Apoo:. es obtenido utilizando 12 correlacion de Cooper, [16], en la forma siguiente

hPOO(_ - SSPPD.!2(_logl)r)-0.J5Mﬂ,5qﬂb7 (227)
El coeficiente de transferencia de calor para la fase liquida (#;) se encuentra usande la ecuacion de
Dittus y Boelter, [7). Los autores compararon su correlacion con algunas de las correlaciones

previas, tales como fas de Chen, Shah y Bjorge et al.. utilizando 3.700 puntos de datos

experimentales. Las correlaciones de Chen y Bjorge et al. presentan una aproximacién pobre,



mientras que la correlacion de Shah muestra una buena aproximacion. Las desviaciones medias de
las correlaciones para Chen, Bjorge et al., Shah y Gungor-Winterton con los datos experimentales
fueron: 57.7%, 59.5%, 21.9% ¥ 21.4% respectivamente.

Gungor y Winterton recomendaron que si el tubo estd en forma horizontal y el nimero de Froude

(Fr) es menor de 0.05, entonces £ ¥ & pueden ser multiplicados por:

e, = Fr/(o1-) (2.28)

e, = ,’FrL (2.29)
donde Fr, es el nimero de Froude definido por la ecuacion (2.11).

En 1988, Klimenko [17], sugirié una correlacion general para la transferencia de calor en
cbullicion con conveccion forzada, valida para canales horizontales y verticales. Pero en 1990,
publico una forma mejorada de esta correlacidn con un rango mayor de aplicacion, La correlacion
fue construida en términos de un nimero adimensional en el cual el coeficiente de transferencia de

calor es dado como:

hrp = hyp para Neg~£.2*%10°, (2.30)

hrp - al mayor valor de hyg y heg para 1.2%10° SNeg <2410°.  (2.31)
Yy

hrp -~ heg para Ncg 2% (2.32)

donde Ney, Aing y heg se definen como:
GH [' ) 13
N, = JF + ,{& - IH&)
q P P
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f Pb 054 i 012
e e 2 ol
L
02 0
k k
hop = o.os{fjae“ prL“‘°’[2—:] [k—"’] (2.35)

L

donde la constante C, en la ecuacién (2.34) toma valores diferentes para grupos diferentes de
fluidos. Klimenko mencion6 que las ecuaciones anteriores son validas para D/b>1.5, porque asume
que la transferencia de calor es independiente del diametro del canal. Con 3,125 puntos de datos
experimentales se compararon las correlaciones obteniéndose una desviacidon media del 14.4%

para 21 fluidos diferentes, incluyendo agua, fluidos organicos, refiigerantes y fluidos criogénicos.

En 1990, Klandikar [18], propuso una correlacion general para la ebullicion en flujo, en tubos
horizontales y verticales. Para valores de Fr>0.04, la correlacion en tubos horizontales y

verticales es dada como:

hip = el mayor valor de hygp ¥ hepp (2.36)
donde:

hysp = 0.6683Co "k, + 1058.0B0" Fehy, (2.37)

hesp = 1.1360C0™hy, + 667.2B0% Fahy, (2.38)

Para calcular el coeficiente de transferencia de calor de la fase liquida (A), se usa la ecuacidn de
Dittus y Boelter, [7). F es un pardmetro que depende de! fluide. El autor lista valores de Fiy
para algunos refrigerantes, para otros fluidos, recomienda que Fr puede ser estimado como el
multiplicador necesario en la correlacion de Forster y Zuber, [8]. para correlacionar los datos de
ebullicidn estancada de estos fluidos. Para valores de Fr;<0.04, y en flujo horizontal, ef término de

las ecuaciones (2.37) y (2.38) se multiplican por:

er = (2 5Fr)™ (2.39)



Se utilizaron mas de 5,000 puntos de datos experimentales de diferentes fluidos y de 24
investigaciones experimentales, La ecuacion propuesta correlaciond los datos con una desviacion
media del 15.9% para agua y de 18.8% para los refrigerantes mas comunes. Las desviaciones
correspondientes obtenidas para la correlacién de Chen [6], son de 26% y 48.6%, para la
correlacion de Shah [13], son de 17.9% y 25.8% y, 20.7% y 25.9% para la correlacién de Gungor
y Winterton [15].

En 1991, Liu y Winterton [19], presentaron la siguiente correlacion para la ebullicién en flujo, en

tubos y anulos, basada en el modelo de adicion de tipo potencia de Kutateladze, [20]:

oy = (BB, ) + (St ) (2.40)

La ebullicion nucleada en este modelo es suprimida debido al incremento de la calidad del vapor.

Los valores de £ y § se encuentran por un analisis de regresion y son dados por:

E ={1+1Pr,‘[%— 1]Jm (241)

1
S =
1+ 0055E"' Re,""*

(2.42)

Para calcular /. y hrogp se utilizé la ecuacion de Dittus y Boelter, [7]. con la velocidad del flujo
masico del liquido, y la correlacidén de ebullicion estancada de Cooper, [16] ecuacion (2.27),
respectivamente. Para el desarrollo de esta correlacion, se utilizaron mas de 4,200 puntos de datos
para la ebullicidn saturada y 990 puntos de datos para ebullicién de subenfriamiento de 30 fluidos
diferentes incluyende apua, refrigerantes y algunos hidrocarburos. Para tubos horizontales vy

nimeros de Froude menores de .05 se usaron las ecuaciones (2.28) y (2.29). Para la ebullicién en



anulos, sin tomar en cuenta el tamaiio de la abertura, se usd la ecuacion (2.22) para calcular el
diametro equivalente en la transferencia de calor.

Liu y Winterton probaron su correlacion con datos experimentales y con los mismos datos
experimentales compararon las correlaciones de Chen, (1966) [6], Shah, (1982) [13], y Gungor y
Winterton, (1986) [15], obteniendo desviaciones medias de 37.2%, 23% y 24%, respectivamente.
La correlacion de Liu y Winterton presentd una desviacién media del 20.5%, siendo el mejor

ajuste de los datos experimentales.

En 1992, Steiner y Taborek [21], presentaron una correlacion general para la ebullicién en flujo en
tubos verticales basada en el modelo de la potencia aditiva de Kutateladze, para los componentes

de la ebullicion nucleada y convectiva:

in

b = (il + 10 ) (2.43)

Este modelo fue aceptade como el mas logico, y es llamado el modelo asintdtico. Como »
aproxima infinitamente, representa el caso de “el mas grande de los dos componentes”, similar a
las correlaciones de Shah [13] y Kandlikar {18]. Con n = 1 representa el modelo de Chen [6] vy
Gungor y Winterton [15], y con n = 2, el modelo de Liu y Winterton {19]. Churchill, {22] usé
también este modelo para correlacionar la transicion entre la transferencia de calor en ebullicion en
conveccion forzada y conveccion natural. Para desarrollar esta correlacion utilizéd cerca de 13,000

puntos de datos, los cuales correlacionaron con el valor de n=3.

La ebullicion nucleada en la ecuacion (2.43) es dada por:

hvs = hngo Fy (2.44)

donde hygo es el coeficiente de ebullicion estancada nucleada en condiciones normalizadas y /vz es
un factor de correccion que compensa las diferencias entre la ebullicion estancada y en flujo.
Para el calculo de Avso con valores normalizados de ¢, Steiner y Taborek recomendaron gue

cualquier valor de Pr puede ser usado con cualquier método de prediccion o dato. En la ausencia
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de datos, sugirieron usar el procedimiento desarrollado por Gorenflo, [23]. El factor de

correccion, Fys es dado por:

- i-2414 R, 0.133‘
Foa _FP(QDJ (D J (Rw) FM) (2.45)

e

donde F'y m son funciones que dependen de la presion reducida y £(M) es una funcién del peso

molecular.
Para el término de la ebullicién convectiva en la ecuacion (2.43) fue propuesta la siguiente

correlacién:

hcs = hyo Frp (2.46)

donde A5 es el coeficiente de transferencia de calor para el flujo total como liquido y Frp es el
multiplicador del flujo en dos fases que depende de la calidad del vapor y la relacion de las
densidades liquido - vapor.

El método propuesto se probé con tres series de datos obtenidos para etanol, R12 y NH;. Se
encontré que del 92% de los datos para etanol, 71% para Ri12 y 88% para NH;, se encontraban

dentro de una banda de error del 20%.

En 1992, Webb y Gupte [24], presentan una revision y discusion de las correlaciones y modelos
disponibles para la prediccion de la vaporizacion convectiva en tubos lisos herizontales y
verticales, y en un banco de tubos. Sin embargo, su trabajo no contiene informacion sobre

coeficientes de transferencia de calor para mezclas y tubos realzados, y no presenta correlaciones.

En 1993, Takamatsu et al. [25), realizaron un estudio experimental sobre la transferencia de calor
en ebuilicion en flujo para tubos horizontales lisos con cuatro refrigerantes puros HCFC22,
CFCl14, HFC134a y CFCI2. Utilizaron la correlacion de Chen para determinar la desviacion

media con los datos experimentales. Esta correlacion que es aplicada a refrigerantes utitiza at flujo

21



total de calor como la suma de la contribucion convectiva forzada y la contribucion nucleada. La

desviacion media obtenida fue del 12.2%.

En 1996, Ohadi et al. [26], hicieron una revision de las correlaciones disponibles para predecir la
transferencia de calor en flujo de dos fases del amoniaco puro dentro de tubos lisos y rugosos.
Hace una comparacion con los datos experimentales y las ecuaciones propuestas por Chen, Bjorge
et al., Liu, Gungor, Kandlikar, Klimencko y Shah, obteniéndose desviaciones entre el 20 y el 40%.

La correlacion que mejor se adapt6 a los datos es la ecuacion de Shah.

En 1996, Chi Chuan Wang et al. [27], realizaron experimentos para determinar los coeficientes de
transferencia de calor en flujo en dos fases para las refrigerantes R22 y R407C (una mezcla de
R32/R125/R134a, 23%/25%/52%) dentro de un tubo liso con diametro nominal de 9.52 mm. Los
autores realizaron una comparacion de los datos experimentales con las correlaciones propuestas,
de ia siguiente manera: para el refrigerante R22, se obtuvieron desviaciones del 40%, para la
correlacion de Shah [13], del 25%, para la correlacion de Gungor y Winterton [15], del 30%, para
la correlacion de Kandlikar [i8] y del 35%, para la correlacion de Steiner y Taborek {211y para el
refrigerante R407C se obtuvo una desviacion media de mas del 50% utilizando las ecuaciones de
Kandlikar y Gungor y Winterton. Los resultados indican que las correlaciones de transferencia de

calor en fluyjo de dos fases no son apropiadas para predecir el funcionamiento de la transferencia de

calor de estos refrigerantes.

En 1995, Stephan [28], presenta que los coeficientes de transferencia de calor de las mezclas
refrigerantes son mas bajos que sus componentes puros. Menciona que la reduccion depende
principalmente de la diferencia entre la temperatura del punto de burbuja v el punto de rocio para
una concentracion dada. El propone que la correlacion de Steiner y Taborek {21], es de amplio
rango de aplicacién, por que se basa en los resuliados de una base de datos con mas de 13,000
puntos de datos para ebullicion en flujo vertical. Los refrigerantes que mejor se ajustan a esta
correlacion son el R142b, R152a, R22/R152a, RI2.R122/R142b y el R22. teniéndose una

desviacion menor al 12%.
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En 1997, Jee Young Shin et al. [29], obtuvieron los coeficientes de transferencia de calor en
ebullicién convectiva forzada para los refrigerantes puros (R22, R32, R134a, R290, y R600a) y las
mezclas refrigerantes (R32/R134a, R290/R600a, y R32/R125), en forma experimental y fueron
comparados con la correlacion de Gungor y Winterton [15]. Su seccion de prueba consistio de un
tubo de acero inoxidable con un diametro interior de 7.7 mm, que fue calentado uniformemente
con la ayuda de una resistencia eléctrica a lo largo del tubo. Encontraron que las desviaciones de

los datos experimentales y la correlacion de Gungor y Winterton estuvieron entre el 38 y 51%.

En 1998, Kattan et al. [30], desarrollaron un nuevo modelo de transferencia de calor para la
ebullicion de algunos refrigerantes fluyendo en el interior de tubos horizontales, que se basa en
modelos de flujo. En este modelo se incorporan los efectos de modelos en flujo en dos fases
locales, la estratificacién de flujo y el secado exterior parcial en flujo anular. El nuevo modelo
predice un gran niimero de datos en ebullicion de flujo y es particularmente mejor que los métodos
que existen para altas calidades de vapor (x > 85%) y para flujos estratificados. Los coeficientes
que se obtuvieron en forma experimental fueron de los refrigerantes R134a, R502, R123, R402A y
R404A y se compararon con las correlaciones de Jung [31], Shah [13], Gungor y Winterton [15].
Se encontraron desviaciones medias que varian entre el 20.9% y el 26.7%. La desviacion media

para la correfacion propuesta fue del 13.3%.

2.3 CORRELACIONES DE LOS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR
PARA MEZCLAS

Existe una diferencia sustancial en la ebullicion de mezclas binarias con respecto a la de ios fluidos
puros debido a un gran nimero de factores como son: {i) ef efecto de la composicion en la
nucleacion, (i) un cambio significante en las propiedades fisicas de la mezclas con la composicion,
y (i) la retardacion de los mecanismos de intercambio vapor/liquido y evaporativos. De manera

general los coeficientes de transferencia de calor de las mezclas tienen valores mas bajos en
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comparacion con los fluidos puros. Los estudios que se han realizado tratan sobre la ebullicion de

flujo convectivo de mezclas liquidas,

En 1580, Bennett y Chen [32], realizaron varios experimentos con mezclas de etilén - glicol / agua
en canales verticales. Ellos midieron los coeficientes de transferencia de calor locales con
diferentes composiciones de la mezcla entre 0% y 30%. Introdujeron una extension de la

correlacion de Chen para mezclas binarias en flujo de conveccion forzada de la forma siguiente:

Hogr = hooor S + 1, (2.47)

ATgyr

donde hpoo. y 1, se obticne de las correlaciones de Foster y Zubber [8], y Dittus y Boelter [7],
respectivamente. El factor de supresion (S) fue obtenido de una solucién dada por Florshuetz y
Khan [33]. Bennett y Chen propusieron un factor de correccion, AT/ATsr que toma en cuenta la
transferencia de masa efectiva en la fuerza del impulso térmico. Los datos experimentales de fas
mezclas de etilén - plicol / agua fueron comparados con la correlacién de Bennette y Chen,
encontrandose dentro de un +15 %. Su seccién de prueba estaha compuesta de tres secciones de

calentamiento eléctrico, con una longitud de 1.08 m y un diametro interior de 25.4 mm.

En 1981, Mishra et al. {34], realizd experimentos usando mezclas de refrigerantes R12 y R22 para
evaluar los coeficientes de transferencia de calor local en ebullicidn de conveccion forzada en un
tubo horizontal. Los resultados revelaron que los coeficientes de transferencia de calor para las
muestras binarias tienen valores bajos en comparacion con los componentes puros. Mishra et al.,

presentaron una correlacion a partir de los datos experimentales de la forma siguiente:

X

I

(Y
By =(.th[—] Bo" (2.48)

Los valores de la constante (" y los exponentes para las dos diferentes composiciones de la mezcla

fueron publicados en el articulo. Esta correlacion predice los datos experimentales con una
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desviacion media del 30 %. La seccion de prueba constaba de dos tubos de acero inoxidable

idénticos, cada uno con una longitud de 2.6 m y un didmetro de 12.5 mm.

En 1981, Ramamohan et al [35], publicaron datos experimentales de agua/gliserol y
aguafisopropanol para flujo en ebullicién en condiciones de subenfriamento para mezclas binarias.
Ellos modificaron la correlacién para la ebullicién de subenfriamiento de liquidos puros propuesta
previamente por Moles y Shaw [36], y la usaron parabcorrelacionar sus datos experimentales. La

correlacion modificada es de la forma :

-3
hy

0.67 06
Hp
=34_s(1.0-0.73x°-“]Pr”{ 9 ) [ L J (2.49)
Hyeo o Uy 7o \CPAT 5 p,.

donde v;, es la velocidad lineal del liquido. Esta ecuacion presenta una desviacion de £15% de los

datos experimentales.

En 1987, Ross et el. {37], realizaron experimentos sobre ebullicion en flujo de 1a mezcla R152a y
R13B1 dentro de un tubo horizontal. Los resultados experimentales presentaron una degradacion
sustancial del coeficiente de transferencia de calor en el régimen dominante de ebullicion nucleada.
Ross et al., sugirieron el uso de la correlacion de Bennett y Chen, con el factor de supresion igual
a cero. Ellos notaron que la evaporacion es el mecanismo principal de transferencia de calor en las
mezclas binarias refrigerantes. Su seccion de prueba estuvo compuesta de una seccion de
precalentamiento de 2 m de longitud y una seccidén de prueba principat de 2.29 m de longitud y 9

mm de didmetro interior.

En 1989, Jung et al. [38], realizaron experimentos de ebullicién con una mezcla binaria de
R22/R114 y R12/R152a fluyendo dentro de tubos horizontales. Obtuvieron mas de 3,000
coeficientes de transferencia de calor para los reftigerantes puros y sus mezclas. Encontraron que
para determinados flujos de calor y masa, la ebullicién nucleada en las mezclas fue suprimida con

calidades bajas de mezcla liquido - vapor de los fluidos puros. Los coeficientes de transferencia de
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calor de las mezclas tuvieron valores bajos en comparacidén con los componentes puros, Jung et
al., desarrollaron una correlacion para ebullicion en flujo dentro de tubos horizontales para los

refrigerantes puros y sus mezclas, de la manera siguiente;

hUN

Cl IN

hpp =

+CyeFh, (2.50)

la cual representa una modificacién de la comrelacion de Chen, Ei factor de incremento de la

transferencia de calor, F, y el factor de supresién son definidos de la manera siguiente:

A

F=2.37(0.29+X—J @50
para Xg < 1:

§ = 4048 X, *Bo""* (2.52)
paral <X,<5:

§=20-01X"Bu"” (2.5

El valor del coeficiente de transferencia de calor en ebullicion estancada Ay, es determinado por la

correlacion de Unal, {1986):
hhy

h, =—————————— .
W = Conhi X, + X, 59

donde Cuwv y Cise son factores de correccion para las mezclas en ebullicién estancada y en flujo,
respectivamenie. Cuy y Cs son funciones que dependen de las concentraciones en la fase liquida y
vapor, para fluidos puros toman el valor de 1.0. h, y A; son los coeficientes de transferencia de
calor en ebullicion estancada de los componentes / y 2 calculados por la correlacion de ebullicion
estancada de Stephen y Abdelsalam [39]. La correlacion fue obtenida con mas de 3,000 puntos de
datos experimentales para los refrigerantes: R22, R12, R152a, R114 y sus mezclas. La desviacion

media fue de 9.6% para los datos de la mezcla examinada. Esta correlacion fue posteriormente
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validada comparando con datos experimentales adicionales para R11 y R134a. La desviacion

media fue menor del 7%.

En 1992, How y Tan [40], presentaron resultados experimentales para la transferencia de calor en
un tubo aletado, donde la solucion de agua - bromuro de litio en ebullicion, estaba al vacio. Los
rangos de concentracion estuvieron entre el 0% al 55% en peso y con un rango de presion del 65 a
760 milimetros de mercurio. El coeficiente de transferencia de calor sobre el tubo aletado varia
inversamente con la concentracion y el ancho del canal, y directamente con la altura de aleta y la
presion. Los autores reportaron una correlacion empirica obtenida a partir de un método de

regresion lineal que tiene la forma siguiente:

Nu:o]{l_l_zzla)o_lﬁ( b ]nlsu[-p_v)—onm[ qlD )-0.2104
“Nl+alb i Heo P o, prH

L

P 73(P/Pm1)a3”3 g~ B0 5 (2.55)
La desviacion media con los datos experimentales fue del + 9,7%,

En 1993, Celata et al. [41], reportaron datos experimentales para los coeficientes de transferencia
de calor en ebullicion con conveccion forzada para refrigerantes puros y mezclas binarias fluyendo
en un tubo vertical. Los refrigerantes puros analizados fiueron R12 y R114. Los resultados
muestran que la reduccion del coeficiente de transferencia de calor es una funcién de la
composicion de la mezcla y depende de la presion de saturacion y flujo masico. Compararon sus
resultados usando la correlacion de Chen [6], la correlacion de Bennette y Chen {321 y la

correlacion de Mishra et al. 34], encontrando que el mejor ajuste lo da la correlacion de Bennett y
Chen.

En 1993, Kadhum et al. [42], reportaron los coeficientes de transferencia de calor en ebullicién

estancada en tubos sencillos y aletados para mezclas de acetona - agua e isopropanol - agua a
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presion atmosférica. Encontraron una reduccion en los coeficientes de transferencia de calor de las
mezclas liquidas binarias de aproximadamente 0.15 y 0.1 fraccion mol del componente mas volatil.
Los autores propusieron una nueva correlacion para predecir los datos de ebullicién, para mezclas

en tubos sencillos de la forma siguiente:

]—D,l 19

h ooy (Y 4T
E;:o'mt’,_(T dXL}YL—XL)JP (2.56)

donde Ay, es el coeficiente de transferencia de calor ideal, que se calcula usando la ecuacién de

mezclado lineal {43]:

)

La desviacioén media absoluta para la mezcla acetona - agua y la mezcla isopropanol - agua fue del

16.37% y 18.4%, respectivamente.

En 1994, Sami et al. [44], propusieron una nueva correlacion para predecir el coeficiente de
transferencia de calor y la caida de presion de dos nuevas mezclas refrigeranies ternarias,

R22/R152a/R114 y R22/R152a/R124. La correlacion es:
[ % ]
Nu = 0159 1~ A2 (v - (x(i)})”JRe‘”” K\ (2.58)
i=l

donde A es una constante con diferentes valores para cada mezcla y Ky es ¢l nimero de ebullicién

de Bo-Pierre. La desviacion entre los valores experimentales y predichos es menor del +15%
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En 1994, Wenzel et al. [45], publicaron dos articulos sobre la transferencia de calor para mezclas
de acetona - isopropanol - agua fluyendo bajo condiciones de ebullicion en subenfriamiento. En el
primer articulo, reportaron los coeficientes de transferencia de calor de la mezcla a partir de
parametros como el flujo de calor, velocidad de flujo y concentracion. Las mediciones abarcaron
los regimenes de transferencia de calor convectivo, incluyendo la region de transicion y la
ebullicion de subenfriamiento totalmente desarrollada. En el segundo articulo, los autores,
presentaron un modelo para predecir los coeficientes de transferencia de calor bajo condiciones de
ebullicion en flujo subenfriado para mezclas. Los autores encontraron un buen ajuste para su

correlacion propuesta independiente del flujo de calor, subenfriamiento, composicion del fluido y
velocidad de flujo.

En 1995, Darabi et al. [46], realizaron una revisién y discusion de las correlaciones y modelos
disponibles para la prediccion de vaporizacidn convectiva en tubos lisos horizontales y verticales
utilizando fluidos puros y refrigerantes. Los autores compararon la desviacion media de las
correlaciones de transferencia de calor principales, también, se compard los coeficientes de
transferencia de calor obtenidos con diferentes correlaciones usando datos experimentales para

ebullicién de R12 en el interior de un tubo horizontal.

En 1999 Rivera y Best [47] publicaron un articulo sobre la determinacion de coeficientes
individuales de transferencia de calor en flujo en dos fases para la mezcla amoniaco-agua y nitrato
de litio-amoniaco, Los coeficientes se determinaron para las soluciones fluyendo hacia arriba en
circulacién forzada por el interior de un tubo liso. Los autores proponen ecuaciones para
correlacionar los coeficientes obtenidos experimentalmente con desviaciones de 16% para la

mezcla amoniaco-agua y de 25% para la mezcla nitrato de litio-amoniaco.
En el 2000, Rivera et al [48] publicaron un articulo sobre coeficientes promedio de ransferencia

de calor para mezclas utilizadas en sistemas de refrigeracion por absorcion. Los autores reportan y

comparan los coeficientes promedio obtenidos para las mezclas amoniaco-agua, nitrato de litio-
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amoniaco y bromuro de litic-agua. Comparando los resultados, los autores encontraron que los

valores mas elevados de los coeficientes se obtuvieron con ta mezcla amoniaco-agua.



Capitulo 111

FLUJO EN DOS FASES Y TRANSFERENCIA DE CALOR EN
EBULLICION

3.1 INTRODUCCION

En este capitulo se hace un estudio de los principales elementos del flujo en dos fases. Este estudio
provee las bases para la determinacion de los coeficientes de transferencia de calor. Se menciona
también algunas graficas de modelos de flujos tipicos y por (ltimo se presentan algunos conceptos

de la transferencia de calor por ebullicién.

3.2 FLUJO EN DOS FASES

El flujo en dos fases se define como el flujo simultaneo de dos estados de la matena separados.
Los estados pueden ser cualquier combinacion de gas, liquido o solido, y pueden ocurrir con o sin
cambio simultineo de un estado al otro. Tal cambio puede ocurrir por condensacion, fusién,
sublimacién, ebullicion u otros.[51]

El comportamiento del flujo en dos fases presenta todas las complicaciones del flujo de fase
simple, ademas, se presentan otras dificultades como la interaccion entre fases y la deformacion
que puede ocurrir a lo largo de la frontera de la fase. Existen dos regimenes predominantes para
los flujos en una sola fase, el laminar y turbulento; mientras que, para flujos en dos fases, no solo
s¢ pueden presentar estos dos regimenes separadamente en cada fase, también, debido a la

estructura en fa distribucion de fase cambia, se da lugar a otros regimenes de flujo.
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3.3 CLASIFICACION DEL FLUJO EN DOS FASES

Sin importar si el flujo es vertical, horizontal o alguna combinacion, se puede clasificar al flujo en
dos fases de manera general como flujos dispersos y flujos separados. Ademas, existe otra forma
de clasificar al flujo a través de modelos y regimenes. Primeramente, y debido a su sencillez, se

describiran los flujos dispersos y separados, y posteriormente los modelos y regimenes de
flujo[51].

3.3.1 Flujos dispersos y separados

Flujo disperso. El flujo disperso se presenta cuando una fase se mezcla uniformemente con otras
hasta que cuando es examinada en su totalidad, esta puede manifestarse como una mezcla casi
homogénea o emulsion. Numerosas burbujas pequeiias mezcladas en el liquido es un ejemplo del
régimen de flujo disperso, como ocurre con las burbujas de CO; fluyendo hacia arriba

uniformemente distribuidas a través de un tarro de cerveza, esto forma un régimen de flujo

disperso.

Flujo separado. Los flujos separados se presentan cuando ambas fases existen en regiones
continuas donde todos los elementos de cada fase estan unidos. Por ejemplo, agua corriendo en un

rio, la formacion de condensacion en una pared vertical como una pelicula descendente sobre la

pared.

El ascenso de burbujas de gas a través de un liquido dentro de un tubo puede representar un flujo
tipo burbuja. Grandes cantidades de flujo de gas pueden causar grandes burbujas las cuales fluyen
intermitentemente dentro del liquido dando origen al flujo de borboteo y si llegan a ser cacticas
ocasionan el flujo lipo agitado. Un gas fluyendo a alta velocidad en un tubo con agua causara
grandes burbujas al emerger y provocara que el agua se adhiera a la pared del wbo en forma
anular dando origen al flujo anular. Si aumenta la velocidad del gas, este puede ocasionar la

formacion de ondas en la fase liquida dando lugar al flujo anular ondulado. Aumentando la
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velocidad del flujo de gas, el liquido se mezcla en forma de pequefias gotas dispersas en ¢l gas

ocasionando el flujo neblina y da lugar a la transicion entre el flujo separado y el flujo disperso.
3.3.2 Modelos y regimenes de flujo

Los modelos de flujos son las diferentes formas visibles en los cuales las fases se pueden llegar a
distribuir desde un punto de vista geométrico. Los regimenes de flujo son las formas en las cuales
la distribucion de la fase conduce a diferencias en el comportamiento fisico, y se requiere de una
modelacion diferente. De esta manera, los diferentes regimenes de flujo implican diferencias en el
trabajo de modelacion, y diferentes modelos de flujo, implican una diferencia visible en la

estructura del flujo[51}.

s Flujo Burbuja
Flujo en dos fases o Flujo Arular
{verticales y ¢ Flujo Neblina
horizontales) -

Flujo por Borboteo (transicion entre flujo burbuja y flujo anular)
Flujo Agitado (transicion entre flujo anular y neblina)

3.3.2.1 Flujo vertical

Se puede considerar que son tres los modelos de flujos dominante en flujo vertical gas-liquido: (i)

el flujo burbuja, (ii} el flujo anular y (iii) el flujo neblina. Existen transiciones en cada uno de ellos

y varias subclasificaciones dentro de estas transiciones[51].

Flujo burbuja. En el flujo burbuja, la fase liquida es continua y contiene una dispersion de
burbujas (Figura 3.1a). Pueden existir varios 1amaiios de burbujas dependiendo de numerosos

factores como la manera en que el gas es inyectado dentro del flujo, la turbulencia en la fase

liquida, el tamafio y distribucion de sitios de nucleacian y otros.
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Figura 3.1 Modelos de flujo en flujos verticales

Las burbujas pueden ser esféricas, pero mas frecuentemente son de forma irregular debido a que
varias fuerzas actdan a través del liquido. La falta de viscosidad del liquido y la mayor libertad de
las burbujas son razones por las que tienden a tomar diferentes formas. Los flujos burbuja tienen
tamafios pequenos que son generalmente mucho mas pequeiios que las dimensiones de la seccién
transversal.

Para determinar los limites del flujo burbuja existen numeroso métodos pero ninguno es

satisfactorio, aln asi, se ha establecido que el limite superior del flujo burbuja en ductos esta entre

un 20 y 30% de la fraccion volumétrica.
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Flujo anular. Aqui, ¢l liquido fluye sobre la pared del tubo como una pelicula y la fase gas fluye
en ¢l centro (Figura 3.1b). Usualmente, una parte de !a fase liquida estd entrando en forma de
pequefias gotitas en el centro de la fase gas y también es posible que burbujas entren en la pelicula
liquida. Esto es upa combinacion de regimenes de flujo separado y disperso. En el flujo anular se
pueden presentar ondas debido a la accidn de corte del gas y a la tensidn superficial del liquido. El
espesor de la pelicula y la velocidad det liquido son determinados por las fuerzas involucradas.

El flujo anular es un régimen de flujo separado que existe entre dos regiones de flujo disperso:
flujo burbuja con baja fraccién volumétrica y flujo neblina con alta fraccién volumétrica. En

ductos, el flujo anutar se forma entre un 70 y 80% de la fraccion volumétrica.

Flujo neblina. El fluyjo neblina, se presenta cuando las velocidades de la fase gas son lo
suficientemente altas en comparacion con la fase liquida, el liquido puede ser cortado enteramente
con lo que la pelicula en la pared podria ser fragmentada en pequefias gotas formando una llovizna
(Figura 3.1c). Como en el flujo burbuja, el tamafio y 1a distribucion de las gotas puede depender de
un gran namero de factores.

Semejante al flujo burbuja, el flujo neblina es un flujo disperso con las fases en forma inversa, es
decir, la fase gas en forma continua y la fase liquida dispersa. El limite inferior para flujo neblina en

ductos es de aproximadamente el 95% de la fraccién velumétrica.

Transicion entre flujo burbuja y el flujo -anular (flujo por borboteo). Existe una transicién en
el cambio de flujo burbuja a flujo anular la cual se extiende desde el 20 hasta el 80% de la fraccion
volumétrica (Figura 3.1d). Al iniciar el flujo burbuja, la fraccion volumétrica aumenta, por lo que
las burbujas tienden a interactuar entre ellas cada vez mas y mas,

Cuando el volumen de las burbujas comienza a alargarse y toma dimensiones laterales, del tamaiio
aproximado a las pequefias dimensiones del ducto, se dice que comienza el flujo por borboteo La
continua aglomeraciéon produce un incremento longitudinal del vacio mas que el crecimiento
lateral. Estas regiones de alargamiento de la fase gas son separadas por borboteo del liquido, el
cual generalmente contiene burbujas pequefias, algunas de las que existian anteriormente a la

formacion del flujo por borboteo, y otras que se formaron por exirusion v ruptura del
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alargamiento de las burbujas. Bajo algunas circunstancias esto es lo suficientemente turbulento
para deformar las burbujas y formar una mezcla muy cadtica de burbujas largas y pequeiias, esto
es el flujo turbulento agitado.

Con el incremento del flujo de gas, la fraccidn volumétrica se incrementa también, las burbujas
alargadas crecen a lo ancho llegando a ser el limite superior del flujo por borboteo entre un 79 y
80% de la fraccion volumétrica, mientras que para el flujo agitado estos mismos valores

representan el limite superior.

Transicion entre flujo anular y neblina (flujo ajitado). Es poco frecuente encontrar flujo
neblina en un ducto para fracciones volumétricas menores det 95%, mientras que, una mezcla de
flujo anular y flujo neblina, se encuentran cominmente sobre fracciones volumétricas del 95%.
Una perturbacion cominmente anticipada es el inicio de la condicion de flujo de calor critico, el
cual, en el caso de fluyjo anular o flujo anular-neblina, causa que las peliculas se sequen
conduciendo at flujo neblina. Por otro lado, si las paredes del conducto permiten en forma natural
la formacion de gotas, la tension superficial puede actuar humedeciendo la pared con baja fraccion
volumétrica. De este modo, dependiendo de las caracteristicas de la superficie del ducto, se puede

ver que los efectos de corte pueden vencer la tension superficial para causar una transicion al flujo

neblina (Figura 3.1e).

3.3.2.2 Flujo horizontal

Los modelos de flujos horizontales son similares a los de flujos verticales excepto por el efecto de
la gravedad en la estratificacion del vapor. Si la geometria del ducto y la velocidad de la mezcla

son tales que el tiempo de transporte a través del ducto es mayor que el tiempo de transporte para

la separacion lateral, la estratificacion ocurre y afecta la estructura del flujo[51].
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{a) flujo burbuja

T T

b} flujo semianular y anular

(c) flujo neblina

{d) transicion flujo burbuja/anular

{e) transicidn flujo anular/neblina

Figura 3.2 Modelos de flujo en flujos horizontales

Flujo burbuja. Este régimen es idéntico al encontrado en el flujo vertical excepto por el ascenso
lateral de las burbujas en el ducto (Figura 3.2a). Si 1a condicion de estratificacion es idonea, una
alta concentracion de burbujas se formard en las regiones superiores del ducto y pueden

aglomerarse dando lugar al flujo por borboteo.
Flujo anular y semianular. Este régimen es también idéntico al encontrado en el flujo vertical,

excepto que la gravedad tiende a mantener al liguido en las regiones superiores del ducto o puede

ser drenado hacia abajo alrededor de los lados y depositado en las regiones superiores. Parte de ta
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circunferencia del ducto puede estar completamente seca la mayor parte del tiempo o todo el
tiempo (Figura 3.2b}.

El flujo estratificado esta considerado como un limite inicial de este modelo de flujo el cual ocurre
cuando todo el liquido reside en la parte de abajo del ducto. El flujo de gas puede ser suficiente
para causar una curvatura en la interfase. A diferencia del flujo vertical, el flujo estratificado
horizontal puede ocurrir cuando existe un flujo de gas despreciable. Cuando el flujo de gas se
incrementa, aparecen grandes ondas y la superficie de! liquido asciende sobre la pared del ducto.
El limite del flujo anular ocurre debido al impacto intermitente de estas ondas con la superficie
superior causando la transicién a flujo burbuja. Esta subetapa de flujo semi-anular se llama en

ocasiones flujo de onda.

Flujo neblina. Este régimen es idéntico al que ocurre en flujo vertical. Esfuerzos cortantes y
fuerzas inerciales dominan completamente las fuerzas gravitacionales y se puede encontrar una

pequefia asimetria lateral en el perfil de la concentracion de humedad (Figura 3.2¢).

Transicion de flujo burbuja a flujo anular. Aglomeraciones de burbujas pequefias en el flujo
burbuja pueden crear burbujas mas largas como en los flujos verticales. Si los parametros de
estratificacion son mucho mas grandes que la unidad, estas burbujas alargadas se concentran en las
regiones superiores de! ducto. A bajas razones de flujo, las burbujas de gas tienden a expandirse
lateralmente igualandose casi en su totalidad con las dimensiones del ducto horizontal.

Con altas velocidades de flujo, 1a turbulencia es grande y el flujo puede parecerse al flujo

turbulento agitado, con alguna oblicuidad lateral si las condiciones de estratificacion son idoneas
(Figura 3.2d).

Transicion de flujo anular a flujo neblina. A causa de las grandes velocidades las cuales
conducen en primer lugar a esta transicidn, y la separacién gravitacional generalmente no se

encuentra, esta transicidn es virtualmente idéntica a la encontrada en flujo vertical (Figura 3.2e).
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3.3.2.3 Grificas de modelos de flujo

Existen muchas graficas de modelos de flujo, que han sido desarrollados a través de los afios. La
mayor parte de ellas tienen una cosa en comun, estan basadas en observaciones subjetivas por
trabajos individuales, o en la mayor parte, a consecuencia de observaciones entre varias
investigaciones. Las graficas tipicas que se pueden presentar son para flujo vertical y horizontal
(Figura 3.3), y fueron presentados por Collier y Thome [48].

La escala de parametros incluye las densidades del liquido y del gas, pf'y pg, flujos de volumen
para liquido y gas, if y jg, flujos de masa para liquido y gas, Gf y Gg, y otros dos pardmetros, ‘' y
A, que son combinacion de propiedades. De este modo, para un estado termodinamico, la escala
de parametros es similar, sin embargo, para flujos verticales, los pardmetros representan flujos de

momentum, mientras que para flujos horizontales representan flujos masicos.

3.4 TRANSFERENCIA DE CALOR EN EBULLICION

Aunque existen otros mecanismos de transferencia de caler, solo son considerados en este
capitulo, los mecanismos relacionados a la transferencia de calor en ebullicién y la transferencia de

calor en conveccion forzada.

3.4.1 Ebullicién estancada

La ebutlicion estancada, es el tipo de ebullicion que ocurre sobre una superficie de calentamiento
sumergida en un estanque que se encuentra inicialmente con liquido en reposo. Esta ebullicion
representa el punto de comienzo en la discusién de la transferencia de calor en sistemas de
ebullicion. Con la ebullicién estancada, es posible minimizar ¢! nOimero de variables que son
consideradas en un aparato expenmental o formulacién analitica. Debido a una extensa
investigacion, los mecanismos de ebullicién nucleada son relativamente conocidos, sin embargo,
aun no es posible predecir con exactitud las caracteristicas de transferencia de calor para sistemas
de ebullicion simple, debido a las caracteristicas de los fluido y a las geometrias complejas

encontradas en la practica.

ki



10° T T T T T

0° +
1¢) ;
~ 10 t+ anutor ‘ anutar - fino i
£ i
R N S
“_‘" o .
2 o v
S 10 |- ogiodo ::burtm]u
100
G L borboteo - bubula |
10 borboteo
10? 1 1 I B
10° 100 W 10t 0t 100 e
pl (kgs'm’)
{a) flujos verticales
100.0
500
_ 00
t 100
w50
= 20
¢ 1o
05 [
0.2
0.l

5 20 100 500 2000 10000
G, ¥ kg5’ MY

{2} Aujos horzontales

Figura 3.3 Grificas de modelos de flujo horizontal y vertical

39



puto de ru'u/

103 ¢

q (Wm')

w 100 1000 2000

Figura 3.4 Tipica curva de ebullicion para cbullicidon cstancada de agua
a presion atmosférica

3.4.2 La curva de ebullicién

Las caracteristicas de la ebullicion son generalmente representadas en una grafica log-log del flujo
de calor frente a la pared sobrecalentada (la temperatura de la superficie calentada menos la
temperatura de saturacion} en funcién de la temperatura como se muestra en la figura 3.4

Para ebullicion saturada, el coeficiente de transferencia de calor es simplemente el flujo de calor de
interés dividido entre la correspondiente temperatura de la pared sobrecalentada. La curva de
ebullicién puede ser trazada completamente utilizando sistemas de calentamiento a una
temperatura de pared constante o parcialmente trazada con sistemas de calentamiento de flujo de

calor constante. Las regiones basica y puntos sobre la curva de ebullicion son descritos de la

siguiente manera.
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Conveccion natural en una fase {I). En esta etapa se presenta conduccidn con conveccion en la
superficie calentada, se manifiesta e} transporte convectivo a la vecinidad de la superficie liquida

donde la energia es transferida por conducci6n, conveccion y evaporacion.

Ebullicidn incipiente (a). En la superficie calentada se forman las primeras burbujas; y suben a la
superficie libre. Las primeras burbujas pueden constar en gran parte de aire atrapado en las
cavidades de la superficie. Es dificit mantener una saturacién estancada con una potencia baja de
calentamiento sin el uso de calentadores auxiliares, por lo que, las burbujas de vapor pueden

condensarse antes de alcanzar la superficie.

Ebullicién nucleada (I1). Se forman burbujas en muchos sitios sobre la superficie. A un flujo de
calor bajo, se distinguen burbujas individuales, y hay una pequefia interaccidn entre las burbujas
generadas en sitios adyacentes. A flujos altos de calor, la velocidad de generacion de burbujas es
muy alta, y aparecen columnas continuas de vapor, con aparente interaccion entre ellas. En fiujos
quietos con calor alto, aparecen masas de vapor debido a la unién de columnas de vapor, vy la
ebullicion ocurre en una capa delgada de liquido debajo de una masa de vapor. La superficie puede
convertirse parcialmente e intermitentemente en arida, entonces la temperatura promedic de la

superficie sube substancialmente.

Condicion mixima del flujo de caler en ebullicién nucleada (b). La generacion de vapor es tan

alta que hay flujo liquido restringido en la superficie, entonces la superficie llega a ser cubierta

completamente con una pelicula de vapor.

Ebulliciéon de pelicula parcial (I1I). La pelicula de vapor es colapsada y reformada
inestablemente bajo la influencia de corrientes de conveccion y tension superficial. Se originan
grandes burbujas de vapor en el borde exterior de la pelicula y en sitios aleatorios donde el liquido
contacta la superficie. Como la temperatura de la superficie aumenta. el area promedio hiimeda de

la superficie disminuye, y se obtiene un bajo flujo de calor.
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Condicién minima en ebullicién de pelicula {c). La superficie calentada es apenas cubierta por

una pelicula continua, frecuentemente llamada punto de Leidenfrost.

Ebullicién de pelicula estable {IV). Se lleva a cabo una descarga de burbujas desde la orilla de la
pelicula de vapor que cubre la superficie, sin embargo, la forma de la superficie varia

continuamente. A temperaturas de superficie altas, la radiacién aumenta la conduccion de pelicula.
3.4.3 Ebullicién convectiva forzada en un tubo vertical con calentamiento

Un diagrama de los varios modelos de flujo y las regiones de transferencia de calor encontradas en
un tubo vertical calentado uniformemente sobre su longitud con un bajo flujo de calor y con una
alimentacion de liquido subenfriado en su base, se presenta en la figura 3.5 [49].

Mientras que el liquido se calienta hasta liegar a la temperatura de saturacion y la temperatura de
la pared permanece por debajo de la temperatura necesaria para la nucleacion, ¢l proceso de
transferencia de calor es convectivo en una fase y transfiere calor a la fase liquida (region A). Las
condiciones adyacentes a la pared en algiin punto a lo largo del tubo son tales que la formacion de
vapor puede ocurrir desde sitios de nucleacion. Inicialmente, Ia formacion de vapor se lleva a cabo
en presencia de liquido subenfriado (region B) y su mecanismo de transferencia de calor es
conocido como ebullicion nucleada de subenfriamento. En la region B, la temperatura de la pared
permanece constante a unos grados sobre la temperatura de saturacién, mientras que la
temperatura del fluido principal aumenta hasta llegar a la temperatura de saturacion. La cantidad
por la cual la temperatura de la pared excede a la temperatura de saturacidén es conocida como
sobrecalentamiento, y la diferencia entre la temperatura de saturacién y la temperatura det fluido
es conocida como subenfriamento,

La transicion entre la region de ebullicion nucleada de subenfriamento y la region de ebullicion
nucleada saturada, se define claramente desde el punto de vista termodinamico (B y C). En este
punto el liquido alcanza la temperatura de saturacion, sin embargo. el liquido subenfriado puede

persistir en el centro del liquido adm en la region definida como ebullicion nucleada saturada.
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Figura 3.5 Modelos de flujo y regiones de transferencia de calor ¢n un tubo cvaporador vertical

El vapor generado en la region de! subenfriamento esta presente en la transicion de la regiones B y
C, asi, una cantidad pequeiia de liquido puede ser subenfriado, sin embargo, se puede considerar
que la entalpia liquida principal es igual a la del liquido saturado (h,). Estos efectos ocurren como
un resultado del perfil de temperatura radial en el liquido. El liquido subenfriado fluye en el centro

del canal alcanzando la temperatura de saturacion a alguna distancia por encima del punto x = 0
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En las regiones de la C a la G, la variable particular del mecanismo de transferencia de calor es la

calidad del fluido (x). La calidad de la mezcla de liquido-vapor a una distancia, z, es dada como:

h(z)-h,
= 31
o)== (3.1)

En la region 0 < x < | y para equilibrio termodinamico x representa la cantidad de vapor entre la

masa total, La variable, x, también es llamada como la fraccién masa del vapor.

Como la calidad de la mezcla liguido-vapor se incrementa a través de la regién de ebullicion
nucleada saturada, se puede alcanzar un punto donde la transicién de la transferencia de calor
toma lugar, de tal forma que el proceso de ebullicion es sustituido por et proceso de evaporacion.
Esta transicion es precedida por un cambio en el modelo de flujo, desde flujo burbuja o flujo por
borboteo a flujo anular (regiones E y F). A estas regiones se les denomina regiones de conveccion

forzada de transferencia de calor en dos fases.

La evaporacién completa de la pelicula de liquido ocurre para algunos valores criticos de la
calidad. Esta transicion se conoce como secado y es acompaiiado por un aumento en la
temperatura de la pared del ducto mientras se esta suministrando un flujo de calor constante. La
regidn entre el punto de secado y la transicién a vapor saturado se le conoce como regién
deficiente de liquido (region G), a este region corresponde el flujo neblina. Una vez que el vapor

se ha secado completamente da inicio la region de vapor saturado (region H).

Cuando se trata de ebullicion de mezclas se pueden distinguir dos casos: uno es para mezclas
zeotropicas y el otro es para mezclas azeotropicas. Para las mezclas zeotropicas, como es el caso
del amoniaco-agua, los fenomenos son similares que si se tratara de un liquido puro, con la
excepcion de que la temperatura de la solucion varia durante el proceso de ebullicion v la
concentracion de cada componente varia en cada una de las fases a lo largo del tubo. Ademas, ya

que para estas mezclas la temperatura va aumentando, entonces la ebullicion sera menor, va que
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no todo el calor ser utilizado para evaporar al componente mas volatil, sino que parte de él, es
utilizado como calentamiento sensible de la mezcla liquida. En el caso de fas mezclas azeotropicas
(cbullen a temperatura constante), como es el caso de la mezcia bromuro de litio-agua, el
fendmeno es similar al de los fluidos puros en un principio, con la excepcion de que el calor
suministrado es utilizado para calentar tanto al fluido mas wvolatil come al menos volatil,
Posteriormente estas mezclas presentan el problema de que si se sigue evaporando el componente
mas volatil por encima de cierto limite. La mezcla liquida puede Hegar a cristalizarse debido a su
limitado rango de solubilidad, como se puede ver en la figura 3.6 para la mezcla bromuro de litio-
agua cuyo rango de sclubilidad es de 0 a 70%. Desde luego, el problema de cristalizacion es grave
ya que traeria problemas tanto en la bomba como en los ductos de los equipos. Por lo tanto con

estas mezclas no se llegaria a alcanzar la zona de deficiencia de liquido (regiones G y H).
3.4.4 Variacién del coeficiente de transferencia de calor con la calidad.

Esta seccion describe, cualitativamente, la variacion progresiva de ia temperatura en la superficie
local o el coeficiente de transferencia de calor local en toda la longitud de un tubo calentado
uniformemente con un bajo flujo de calor. El coeficiente de transferencia de calor local puede ser
evaluado dividiendo el flujo de calor superficial entre la diferencia de la temperatura de ta pared y
la temperatura de fluido.

En la regién de transferencia de calor en una fase, la temperatura de la pared se aumenta por
encima de la temperatura del fluido por medio de un flujo de calor constante y es modificada
ligeramente por la influencia de la temperatura sobre las propiedades fisicas del liquido. En esta
region el coeficiente de transferencia de calor es aproximadamente constante.

En la regién de ebullicién nucleada de subenfriamento, |a diferencia de la temperatura entre |a
pared y el fluido disminuyen linealmente hasta el punto x = 0. Por lo tanto, el coeficiente de
transferencia de calor aumenta linealmente con la longitud en esta region. En la region de
ebullicion nucleada saturada, el coeficiente de transferencia de calor local permanece constante ya
que las temperaturas de la pared y del fluido no cambian. Debido a que en la regién de

transferencia de calor de conveccion forzada el espesor de la pelicula liquida se hace menor, la
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diferencia en la temperatura ente la superficie y la temperatura de saturacion se reduce y el
coeficiente de transferencia de calor se incrementa con la tongitud y con la calidad de la mezcla.
En el punto de secado, el coeficiente de transferencia de calor se reduce drasticamente desde un
valor muy alto en la region de conveccién forzada a un valor bajo cercano al esperado para

transferencia de calor en conveccién forzada de vapor saturado.

Para el caso de mezclas zeotrépicas, en la region de ebulficion nucleada saturada, la temperatura
del fluido se incrementa a lo largo del tubo disminuyendo la diferencia de temperaturas entre la
pared y el fluido, aumentando con esto, el coeficiente de transferencia de calor. Para las mezclas
azeotropicas, ¢l comportamiente de los coeficientes de transferencia de caler es similar al de los
fluidos puros, sin embargo como ya se mencioné en la seccién anterior, no es posible llegar a la

regidn deficiente de liquido debido a problemas de cristalizacion.

La figura 3.6 muestra el diagrama de equilibrio para la mezcla de bromuro de litio-agua.
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Capitulo 1V

EQUIPO EXPERIMENTAL

4.1 INTRODUCCION

Para la determinacién de los coeficientes de transferencia de calor en flujo en dos fases para la
mezcla bromuro de litio-agua, se utilizd el equipo instalado en el Laboratorio de Termodinamica
Aplicada del Centro de Investigacion en Energia de 1a UNAM, el cual fue utilizado anteriormente
para determinar los coeficientes de transferencia de calor de las mezclas amoniaco-agua y nitrato

de litio-agua [46].

El presente capitulo abarca la descripcion de los componentes del equipo experimental, la
instrumentacién y su calibracion, asi como la adquisicion de las variables que intervinieron en la

expenmentacion como son la presion, la temperatura, el flujo, etc.

4.2 DESCRIPCION DEL EQUIPO EXPERIMENTAL

El equipo experimental, como se muestra en el diagrama de la figura 4.1, esta constituido
principalmente por: el tanque de almacenamiento de la solucion de bromuro de litio-agua, la
bomba de circulacidn de la solucion de bromuro de litio-agua, las secciones de precalentamiento,
la seccion de prueba, el tanque de separacion principal, los tanques de separacién secundarios, el
sistema de condensacion, y los tanques del condensado.

Al iniciar la experimentacién, la solucion de bromuro de litic-agua se encuentra en el tanque de
almacenamiento de la solucidn (a las concentraciones de trabajo: 56 a 48 % en peso de bromuro

de litio), se acciona la bomba y comienza a circular fa solucidn, primeramente pasa por un filtro
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para eliminar impurezas, continua su camino hacia las secciones de precalentamiento, para
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Figura 4.1 Diagrama esquematico de la unidad expenimental para determinar los
coeficientes de transferencia de calor.

precalentamiento la solucion incrementa su temperatura desde la temperatura ambiente hasta la
temperatura de saturacién. Por lo tanto, la solucion se encuentra en saturacion al iniciar el paso
por la seccion de prueba, y ya que en la misma seccion de prueba también hay calentamiento, se
lleva a cabo generacion de vapor de agua a lo largo de la seccion de prueba (el agua es el unico
componente que puede evaporarse, ya que el bromuro de lito es una sal). al mismo tiempo. por
consecuencia, la solucion de bromuro de litio va aumentando ligeramente en concentracion. Aqui

se va obleniendo una mezcla de vapor de agua con la solucion de bromure de litio-agua.
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Tanto la solucion de bromuro de litio-agua, que se encuentra ligeramente concentrada, y el vapor
de agua pasan al tanque de separacion, donde el liquido se deposita en el fondo del tanque y e
vapor asciende hasta llegar al sistema de condensacion. El condensado se almacena en el tanque de
condensado. Una vez terminada la experimentacion, la solucidén de bromuro de litio-agua de la
parte inferior del tanque de separacion principal pasa a los tangues secundarios de separacion para

llegar al tanque de almacenamiento solucién, asi como el condensado.

4.2.1 Secci6n de prueba

La parte mas importante en fa determinacion de los coeficientes de transferencia de calor es la
seccion de prueba. La seccién de prueba es un tubo de acero inoxidable (tipo 304) de 31.8 mm de
didmetro, 3.0 mm de espesor y 1.315 m de longitud, colocado verticalmente. Se ha acondicionado
para albergar 30 termopares distribuidos en dos grupos: el primer grupo consta de 16 termopares
colocados en el mismo niimero de termopozos distribuidos en 8 niveles a lo largo del tubo, en
cada nivel hay dos termopozos a 180° el uno con el otro; el segundo grupo consta de 14
termopares de pared distribuidos en los ocho niveles anteriores solo que estan a 90° de los
termopozos, como se muestra ¢n la figura 4.2. Los termopozos llegan hasta el centro del tubo y la
distancia entre un nivel de termopares y el otro es de 165 mm.

Los termopares utilizados en los termopozos son calibre 20, tipo T {cobre constantan), y los
termopares de pared son marca OMEGA, calibre 30, tipo T, con cinta adhesiva para adherirse a la
pared del tubo.

El suministro de calor se lleva a cabo mediante una resistencia eléctrica de nicromel de 1.446 Q/m
puesta en espiral a lo largo del tubo, con una longitud de 5 metros para suministrar una potencia
maxima de 2000 W._ La resistencia fue conectada a un transformador auto variable (variac) con un
maximo de 25 Amperes a 127 volts, con el cual fue posible vaniar la potencia. Entre la resistencia
eléctrica y la superficie exterior del tubo se colocd una mica con la finalidad de aislar

eléctricamente. Para cubrir la resistencia eléctrica se utilizo mica de asbesto y para evitar pérdidas
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Figura 4.2 Diagrama esquemdtico de la seccicn de prueba.

de calor al medio ambiente se colocé un aislante polimérico de marca comercial Armaflex*, con un
espesor de 3/4 de pulgada.
Al inicio y al final del tubo se colocaron medidores de presion (vacudmetros con un rango de

escala de 30 a 0 pulgadas de mercurio absolutas) para determinar la caida de presion durante la

experimentacion.

4.2.2 Tanque de solucién

El tanque de solucion es un tanque de acero de 0.6 m de diametro y 1.16 m de longitud con tapas

torisféricas, como se muestra en la figura 4.3. El volumen del tanque es de 032 m". En
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Figura 4.3 Tangue de solucion.

un costado del tanque se encuentra una abertura circular de 276 mm de diametro donde se coloca
una brida para poder inspeccionar el interior.
Con la finalidad de medir el nivel de la mezcla, al costado de una de las tapas se encuentra un

indicador de nivel, que solo consiste de un tubo de vidrio graduado que mantiene comunicacion

con el tanque.

4.2.3 Tanque de separacién principal

El tanque de separacion principal es el lugar donde se separa la mezcla liquido - vapor proveniente
de la seccidn de prueba, El liquido (solucion de bromuro de litio-agua concentrada) se deposita en
la parte inferior del tanque y el vapor de agua asciende hasta la parte superior del mismo, para
posteriormente pasar al condensador. El tanque es de acero con tapas torisféricas, con un volumen
de 028 m’. Alo largo del tanque se encuentra un tubo de vidrie que indica el nivel, ast como la

cantidad de mezcla existente en el tanque. La figura 4.4, muestra al tanque principal de separacion,
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Figura 4.4 Tanque de separacién principal.

4.2.4 Tanque de separacién secundario
Estos tanques son dos cilindros en posicion vertical de 0.245 m de diametro y 0.445 m de
longitud, como se muestra en la figura 4.5. Los cilindros se comunican mediante un tubo soldado

en la base de cada tanque y tienen un volumen en su conjunto de 0.042 m*.
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Figura 4.6 Sistema de condensacién.

4.2.5 Sistema de condensacidn
El sistema de condensacion consiste en dos tubos concéntricos, el interior de acero inoxidable y el

exterior de cobre, como se muestra en la figura 4.6. El agua de enfriamiento fluye contra corriente

54



a través de la parte anular del condensador, condensando el vapor de agua proveniente de la

seccion de prueba.

4.2.6 Tanques de condensacién

El agua liquida proveniente del condensador se almacena en los tanques de condensacién cuando
¢l equipo experimental opera en condiciones de estado estable. Los tanques de condensacién son
dos cilindros de acero en posicion vertical. A lo largo de los tanques se encuentra un tubo de
vidrio que indica el nivel, asi como la cantidad de agua condensada. Los tanques de condensacion

se muestran en las figuras 4,7 y 4.8,

4.3 INSTRUMENTACION Y CALIBRACION

En esta parte se describe la instrumentacion y la forma de realizar la calibracion. La
instrumentacion se determiné tomando en cuenta cudles eran 1as variables mas importantes a medir

en cada parte del equipo.

4.3.1 Instrumentacion

Las variables a medir en la experimentacion son: volumen, flujo, temperatura y presion. Para

realizar tales mediciones se utilizd el siguiente equipo.

Para medir la cantidad de solucién de bromuro de litio-agua en los tanques de almacenamiento del

equipo, se colocaron tubos de vidrio con una escala graduada cada dos litros, que permitia saber el

nivel y el volumen de solucién existente.

En la medicion del flujo de la solucion de bromure de litio agua, se utilizo un medidor de flujo IR-
Opflow tipo | de marca JI.C Tnternational Inc. El IR-Opflow es un medidor de flujo tipo rueda de
alabes axial basado en el principio de la rueda pelton, maneja flujos de 0.1 a 2 litros por minuto

{0.03 - 0.53 galones por minuto). El medidor de flujo se conectd a un sistema registrador modelo
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202i de la marca Cole-Parmer Instrument Co., este registrador (calibrado para la solucién de
bromuro de litio-agua), indica la cantidad de solucion que circula por el conducto en mililitros por

minuto. El medidor de fluje se colocd antes de la secciones de precalentamiento.

Para hacer circular la solucion del tanque de almacenamiento a la seccion de prueba y asi realizar
la experimentaci6n, ademas de controfar el flujo, se utilizd una bomba de velocidad variable marca
MICROPUM® de Cole-Parmer Instrument Co. modelo 75225-10 que maneja fiujos de 0 a 7.0

galones por minuto.

La medicion de temperaturas se llevd a cabo utilizando termopares tipo T (cobre-constantan) de
dos tipos: Los termopares que fueron insertados en los termopozos son de calibre 20 con forro de
fibra de vidrio y; para el registro de la temperatura en la pared del tupo de Iz seccién de prueba se
utilizaron termopares de pared calibre 30, tipo T marca OMEGA modelo SA!-T con aislamiento
de teflén, estos termopares cuentan con una adhesive de silicén basado en cemento con un rango

de temperatura de -75a 177 °C.

Los termopares se colocaron a un multimetro Hewlett Packard® modelo HP E1326B, es un
sistema de adquisicion de datos basado en instrumentos VXI. El multimetro se conectd a una
computadora en la que se registran los datos mediante un programa previamente realizado con el
software HPVee en ambiente Windows. El software HPVee proporciona las herramientas para

almacenar los datos y mantener una vision grafica de la evolucidn de la experimentacion.

Para la medicién de la caida de presion en la seccidn de prueba se utilizaron mandmetros con
escala para determinar presiones menores a la atmosférica (vacudmetro), con un rango de registro
de 0 a 30 pulgadas de mercurio y precision de 0.1 pulgadas de mercurio, modelo EA-E-68039-01

de la marca Cole-Parmer Instrument Co., conun error del = 1 %.
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4.3.2 Calibracidén
En esta parte se hace un resumen de los pasos que se llevaron a cabo para la calibracion del equipo

y la obtencion de las curvas de calibracion.

Calibracién de termopares en los termopozos

Para llevar a cabo la calibracion de los 16 termopares (termopares colocados en los termopozos),
se colocaron directamente al sistema de adquisicion de datos las puntas abiertas del termopar,
mientras que la punta unida se conect6 a una fuente de temperatura constante del equipo JOFRA
CALIBRATOR tipo D5588 %", mediante la cual se fijo una temperatura. Dicha temperatura se
leia en la fuente de temperatura y se comparaba con la registrada en ia computadora. Las

variaciones que se observaron fueron de + 0.05°C para todos los termopares en un rango de 20 -
100°C.

Calibracién de termopares de pared
Para llevar a cabo la calibracién de los 14 termopares de pared, se hizo el mismo procedimiento

para los termopares anteriores y se obtuvo una variacion de + 0.05°C para todos los termopares

en un rango de 20 - 100°C.

Calibracién de los medidores de presion

Para la medicion de la presion en la seccién de prueba se utilizaron mandmetros con una escala de
registro de la presion menor a la atmosférica (vacudémetro), con un rango de 0 a 30 pulgadas de
mercurio y precision de 0.1 pulgadas, modelo EA-E-68039-01 de la marca Cole-Parmer
Instrument Co., con un error del + | % especificado por el distribuidor. Por ser estos vacudmetros

de alta precision, fueron calibrados directamente por el fabricante.

Calibracién del medidor de flujo
El medidor de flujo y su registrador se calibraron para la solucién de bromuro de litio-agua para

las diferentes concentraciones y temperaturas de trabajo. El procedimiento utiizado es el
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siguiente: se coloco ¢l medidor de flujo a un circuito donde por una parte se tiene un recipiente
con solucién de bromuro de litio-agua, una bomba (la misma bomba utilizada en el experimento},
y otro recipiente donde se deposita la solucion. Se pone en marcha la bomba, la solucién comienza
a circular, y una vez que el circuito ha alcanzado el estado estable se registra el flujo mediante la
evaluacion del volumen del (ltimo recipiente a un tiempo determinado. Una vez que se conoce el
flujo en mililitros por minuto, se corrige el registrador mediante el ajuste de la constante, una vez
que se ha ajustado el registrador, se hace nuevamente la calibracion comprobandose que lo que
indica el registrador corresponde al volumen determinado en un intervalo de tiempo fijo. La
calibracién se hace para las diferentes concentraciones y para las diferentes temperaturas
obteniéndose fa constante necesaria en el registrador. La tabla siguiente muestra las diferentes

constantes del registrador.

Concentracidn % | Temperatura °C | Constante | Rango del Totalizador | Flujo registrado Error %
LiBr
56 25 24 340 344 348 13
40 21 386 387 372 4.0
50 21 368 375 384 4.2
54 25 22 407 411 408 0.7
40 21 515 520 528 24
50 21 542 547 552 1.8
52 25 22 498 505 504 1.2
30 22 538 543 536 1.3
40 21 534 537 336 0.4
50 21 425 429 432 1.6
50 25 22 507 513 300 1.4
30 22 560 565 560 0.9
40 21 515 520 520 1.0
50 21 558 563 568 1.3
48 25 22 516 520 512 1.6
30 22 489 495 508 17
40 22 197 503 504 14
50 21 497 503 512 3.0
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4.4 CALCULO DE INCERTIDUMBRES

Para el calculo de la incertidumbre de cada uno de los coeficientes de transferencia de calor en
flujo en dos fases a lo largo de la seccion de prueba, se utilizaron los valores de las incertidumbre
de cada uno de los instrumentos empleados en la experimentacion y descritos en la seccién
anterior como son: los termopares, el medidor de flujo, fos medidores de presion, el voltimetro y
el amperimetro de gancho, y se hizo el cdlculo de la propagacion del error utilizando el
procedimiento propuesto por Louis d Hainaut [52]. De esta forma se calcul6 la incertidumbre de
cada uno de los coeficientes de transferencia de calor y se encontré que en ningin casc este error
era mayor a 5%, por lo tanto el las graficas de los coeficientes de transferencia de calor

reportadas en el siguiente capitulo se tomd éste, como el error maximo para todos los datos.

4.5 DESCRIPCION DEL SOFTWARE PARA ADQUISICION DE DATOS

El software HP Vee, es un software que permite mantener comunicacion directa con los diferentes
dispositivos en la experimentacién, para nuestro caso, se utilizé para registrar y guardar los datos
de las temperaturas en la seccion de prueba, ademas ya que es un software realizado en ambiente

grafico, permite mantener una imagen visual del comportamiento de las temperaturas en el equipo.

Para ¢l registro de temperaturas, se elaboro un diagrama de flujo como se muestra en la figura 4.9.
Este consiste de varias ventanas conectadas entre si que permiten el registro de datos y el
almacenamiento de los mismos. Inicia con el botén Start, el cual da inicio al proceso; continua
con la ventana On Cycle, en la que se define el intervalo de tiempo de la toma de lecturas; la
ventana e 300a, representa al sistema de adquisicion de datos y es a través de esta que se envian
las instrucciones para registrar los datos de temperaturas a lo largo de la seccion de prueba y otros
componentes del equipo; en esta ventana se indica el nimero de termopares que estan activos, asi
como su nombre y ubicacion; la ventana ToFile crea un archivo que almacena todas las lecturas

tomadas para cada uno de los termopares durante todo €l periodo de experimentacién; por iltimo
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se tiene las ventanas denominadas grificos, donde se grafican las temperaturas para cada uno de
los termopares y se visualiza en la pantalla la evolucion de cada una de las temperaturas

registradas tal y como se muestra en la figura 4.10.

La figura 4.11 muestra una fotografia del equipo experimental utilizado instalado en el Centro de
Investigacion en Energia. En esta se pueden distinguir, la seccion de prueba, los intercambiadores,
los tangues de almacenamiento de condensados, el tanque de separacion de la solucion y el tanque

de almacenamiento. Ademas se pueden distinguir parte de la instrumentacion utilizada.

Figura 4.9 Diagrama de Flujo del prograuua de adquisicion de datos.
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Figura 4.10 Gréficas de temperatura durante la experimentacion.
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£9

Fig

ura 4.11 Fotografia del equipo experimental para determinar los coeficientes de transferencia de calor en flujo en dos fases.



Capitulo V

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR EXPERIMENTAL

5.1 INTRODUCCION

Este capitulo presenta los coeficientes de transferencia de calor obtenidos en la unidad
experimental disefiada e instalada en el Centro de Investigacién en Energia (CIE) de Ia
Universidad Nacionai Autdnoma de México (UNAM),

Los coeficientes de transferencia de calor se obtuvieron en ebuliicién convectiva forzada para la
mezcla bromure de litio-agua, fluyendo ascendentemente en un tubo vertical uniformemente
calentado. La cencentracion de [a mezcla fue de 48 a 56% en peso de bromuro de litio, con un

rango de presion de 0.2 a 0.43 bar.

5.2 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL

La cbtencién de los coeficientes de transferencia de calor experimental es una de las etapas que

requiere especial atencion, por lo que es necesario contar con una metodologia antes de iniciar la

eXperimentacion,

La metodologia empleada comprende log siguientes pasos a seguir;

1. Primeramente, el sistema debe tener en el tanque de almacenamiento de ia solucion la mezcla
bromuro de iitio - agua a la concentracién deseada.

2. El equipo experimental debe estar a la presion de trabajo. Debido a que la presion de trabajo es

menor a la atmosférica, s necesario utilizar una bomba de vacig,
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. Se enciende el sistema de adquisicion de datos y se corre el programa con el cual se hace el

registro de datos. El sistema de adquisicion de datos, solo toma registro de las temperaturas,
per lo que el registro de la presion y et flujo se realiza manualmente.

Se enciende la bomba que moverd la mezcla bromuro de litio-agua desde el tanque de
almacenamiento, pasando por los precalentadores, hasta la seccidn de prueba. Al continuar
con este paso, se regula el flujo a las condiciones de trabajo.

Se abre la valvula del agua del sistema de condensacion, de tal manera que cuando pase el
vapor a dicho sistema se inicie la condensacion.

Se encienden los "variacs” de los sistemas de precalentamiento asi como el de la seccion de
prueba. Se varia gradualmente la potencia hasta los niveles deseados de la experimentacion.
Se monitorean los datos a la vez que se estin procesando en el sistema de adquisicion, hasta
que se alcanza un estado estable.

Una vez alcanzado el estado estable, se hace un registro de la hora en que ocurre dicho
estado. Los datos que se registran manualmente en el momento del estado estable son los del
flujo y de la presion a la entrada y a la salida de la seccion de prueba.

Una vez que se ha mantenido un estado estable de por lo menos 5 minutos, se varian las
condiciones del suministro de cator, para determinar otro estado estable, El nimero de
estados estables que se realizan por dia de experimentacion depende principalmente de la

cantidad de solucion presente en el tanque de almacenamiento.

. Una vez que la mezcia de bromuro de litio - agua no permite realizar mas experimentacion, se

apaga las resistencias tanto de la seccion de prueba como de los sistemas de precalentamiento.
Se mantiene funcionando la bomba hasta que la cantidad de la mezcla en el tanque de
almacenamiento se encuentre a su nivel minimo, de tal manera que las secciones de

calentamiento disminuyan su temperatura.

. Se apaga la bomba que se encuentra circulando la solucién.
. Se cierra la valvula del paso de agua del sistema de condensacion.

. Se abren las valvulas para permitir el paso de la solucién del tanque de separacién principal

hacia el tanque de solucian,

- Se abren las vélvulas que permiten el paso de la solucién que va de los tangues de

condensado al tanque de solucion.
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16. Se detiene ¢l programa de la computadora y se apaga junto con el sistema de adquisicion.

53 REGISTRO DE DATOQS Y ANALISIS

Todas las mediciones fueron tomadas utilizando un sistema de adquisicion de datos conectado a
una computadora personal después de que e! sistema alcanzé el estado estable para las
condiciones establecidas. Se consideré que las condiciones de estado estable se alcanzaron
cuando los pardmetros registrados permanecieron constantes por un periodo de por lo menos
cinco minutos. El estado estable se observd en graficas de temperatura en la pantalla de la
computadora.

El sistema de adquisicion de datos leyo y almacend todas las entradas cada 15 segundos. Los

siguientes parametros se consideraron en cada prueba experimental;

1. Presion ala entrada y salida de la seccidn de prueba,
Temperaturas de! fluido y pared exterior a lo largo de la seccion de prueba.
Concentracion de la solucion.

Flujo masico de l2 solucidn.

“nok W

La potencia suministrada a la seccion de prueba y precatentadores.
Se realizo la experimentacion en un total de 11 dias con una duracion de aproximadamente 2
horas en cada cornda, y en cada una de estas se obtuvieron de 4 a 7 estados estables. Cada estado

estable tenia una duracidn de 5 minutos y se generaban 120 datos por minuto.

Los rangos de operacion del equipo experimental para la mezcta bromuro de litio-agua fueron los

siguientes;
Presion: 0.2 -0.43 bar
Flujo de calor: 22-11.0kW/m?
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Flujo masico: 0.009 - 0.016 kg/s
Concentracion: 48, 50, 52, 54 y 56% en peso de LiBr.

Para cada uno de los estados estables, se realizé un balance de energia en la seccion de prueba.
La energia ganada por la mezcla de trabajo a lo largo de la seccion de prueba se calculo por la
diferencia de entalpias (entre la entrada y la salida) y el flujo masico de la solucion, Las entalpias
y calidades de vapor se determinaron de las ecuaciones de propiedades de la solucion de bromuro

de litio — agua usando las temperaturas y presiones a lo largo de la seccin de prueba.

Para el analisis de datos se asumieron las siguientes consideraciones:

a) La temperatura de! fluido es la misma para cada una de las partes de la seccion transversal de
{a seccion de prueba.

b} El flujo de calor es uniforme sobre toda la longitud de la seccion de prueba.

c) Lacaida de presion es lineal sobre toda la longitud de la seccién de prueba.

Usando las consideraciones anteriores, en cada seccidn de termopares, se registro la temperatura,

presion, calidad y composicion.

La ecuacién empleada para determinar los coeficientes locales de transferencia de calor es:
qz%zh(TWiﬂTF) (5.h

donde, Tw;, es la temperatura de la pared interior que se calculo a partir de la temperatura
promedio de la pared exterior (Tw,). Para este calculo se considerd a la conduccién de calor en

estado estable y radial, y a la conductividad térmica constante a lo largo del tubo.
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Debido a las elevadas pérdidas de calor por conduccion en la parte superior de la seccidn de
prueba, los coeficientes de transferencia de calor promedio se calcularon basandose solamente en

los coeficientes de transferencia de calor de las estaciones de termopares intermedias:

ﬁ=h2+h,+lz,+h5+hﬁ 62)

5.4 RESULTADOS EXPERIMENTALES

En la tabla 5.1 se presenta una lista con los datos experimentales de: las temperaturas de pared
interior y exterior, la temperatura del fluido, la presion a la entrada y salida del tubo, la calidad de
vapor, la concentracion, la entalpia, el calor absorbido y el coeficiente de transferencia de calor
local para cada una de las 8 estaciones de anilisis a lo largo de la seccidn de prueba. También se
lista el flujo masico, la concentracion de la solucidn, el coeficiente de transferencia de calor
promedio a lo largo de la seccién de prueba, el calor suministrado, el calor perdido y el calor

absorbido, todo esto para cada uno de los estados estables.

Las figuras 5.1, 5.3, 55, 5.7 y 5.9 son graficas de la temperatura de pared interior y la
temperatura del fluido en funcion de la longitud de la seccién de prueba para las concentraciones
de 56, 54, 52, 50 y 48% en peso de LiBr respectivamente. En estas graficas se muestra que la
diferencia de temperaturas (de la pared interior del tubo y del fluido) es mayor en los extremos
que en la parte media de la seccion de prueba. Lo anterior se debe a que al inicio de la seccion de
prueba todavia no ha comenzado la ebullicién del agua por los que se tiene Unicamente
calentamiento sensible, la diferencia de temperaturas es elevada teniéndose en consecuencia
valores bajos del coeficiente de transferencia de calor. Por otra parte, en el otro extremo de la
seccion de prueba se ve nuevamente en las figuras que la diferencia de temperaturas comienza a
incrementarse nuevamente lo que se debe a que al irse evaporando el agua en la seccion de
prueba aumenta considerablemente la fraccion volumétrica disminuyendo la transferencia de

cator lo que provoca un aumento en la temperatura de la pared del wbo. Por otra parte se puede
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observar que en la parte media de la seccion de prueba la diferencia de temperaturas es menor

debido a! incremento de 1a transferencia de calor en la regidn de flujo en dos fases.

Las figuras 5.2, 5.4, 5.6, 5.8 y 5.10 son graficas del coeficiente de transferencia de calor local en
funcian de la longitud de la seccion de prueba para las concentraciones de 56, 54, 52, 50 y 48%
en peso de LiBr respectivamente. En estas graficas se observa que en la parte de en medio de la
seccién de prueba los coeficientes de transferencia de calor son mayores comparados con los
extremos. Lo anterior coincide con lo explicado en las figuras anteriores de las diferencias de
temperatura en funcidn de la longitud, ya que como se vio en la figura 3.5 del Capitulo 3 la
transferencia de calor es menor cuando se tiene solamente calentamiento sensible ya que existe
menor interaccion entre las moléculas que cuando se tiene fiujo en dos fases, y cuando la fraccion
volumétrica del vapor alcanza cierto valor de tal forma que vuelve a disminuir la interaccion

molecular, ademas de las pérdidas de calor que se tienen en los extremos de la seccion de prueba.

La figuras 5.11, 5.12, 5.13 y 5.14 son graficas del coeficiente de transferencia de calor promedio
en funcién del flujo de calor para las concentraciones de 56, 54, 52 y 50% en peso de LiBr
respectivamente. Esta graficas muestran que al aumentar el flujo de calor de 2 a 10 kW/m” el
coeficiente de transferencia de calor aumenta de 1 a 4 kW/m*°C. Lo anterior era de esperarse ya
que al aumentar el flujo de calor aumenta la ebullicion del refrigerante, que en este caso es el
agua, teniéndose con esto el flujo turbulento lo que aumenta el flujo de calor. por otra parte
comparando las graficas entre si no se ve claro como afecta la concentracion u otras variables el
valor de los coeficientes, ya que de la concentracién de 56% (Fig.5.11) a la concentracion de 54%
{Fig. 5.12} el coeficiente promedio de transferencia de calor baja, y luego para menores
concentraciones el coeficiente aumenta (Figs. 5.13 y 5.14). Por lo anterior se vio la necesidad de
analizar el comportamiento de los coeficientes de transferencia de calor en funcion de otras

variables que aparecen en la hiteratura.
La figura 5.15 muestra una comparacion entre los coeficientes de transferencia de calor promedio

experimentales para concentraciones de 50, 52, 54 y 56% de bromuro de litio en funcion del flujo

de calor. Esta grafica muestra que los coeficientes de transferencia de calor aumentan al
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incrementar el flujo de calor y disminuyen al aumentar la concentracion de bromuro de litio en la

solucién.

5.5 CORRELACIONES DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Para correlacionar ios coeficientes de transferencia de calor experimental locales, de la mezcla
bromuro de litic — agua, se utilizd el modelo propuesto por Mishra et al. [34]. La correlacion de
Mishra et al. ha sido validada por Celata et al. [41] en 1993, quien la utilizd para correlacionar los
coeficientes de transferencia de calor local de mezclas refrigerantes, y posteriormente por Rivera
y Best [47] quienes compararon los coeficientes de transferencia de calor obtenidos
experimentalmente para las mezclas amoniaco-agua y nitrato de litio-agua. Segin muestran los
autores, esta correlacion presenta mayor desviacion media comparada con otras correlaciones, sin
embargo, la ventaja que tiene reside en el uso de un nimero menor de propiedades fisicas y
termodinamicas. Esta es una ventaja cuando hay escasez de informacion en las propiedades

termofisicas para mezclas, como es el caso de la mezcla Bromuro de litio—agua.

La ecuacién propuesta primmeramente por Mishra et al. {34] para correlacionar sus datos

experimentales fue la siguiente:
l m
hf? = ChL(}—J BO" (53)

tr

donde hy, es estimado por la ecuacion propuesta por Dittus y Boelter [7] para flujo laminar:

k )
h = 0,4531—;RcL' S proan (5.4)

siendo Xq el parametro de Lockhart y Martinelli [10] definido como:

TR
x 21 He;
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¥ Bo es el nimero de ebullicién, el cual es interpretado como la relacion del flujo masico del

vapor generado en la superficie de calentamiento y el flujo masico total paralelo a la superficie:

Bo=-9_ (5.6)
GH o

Las figuras 5.16, 5.18 y 5.20 muestran el nimero de Nusselt en funcién del nimero de Reynolds
para las concentraciones de 54, 52 y 48% respectivamente. En estas figuras se puede observar
que hay una dispersion significativa de los puntos y que esta aumenta al disminuir la
concentracion. Lo anterior se debe a que af haber una mayor cantidad de agua en la solucion, es
mayor la vaporizacion y como el nimero de Reynolds no contempla el fendmeno de la

ebullicion, entonces se da la mayor dispersidn de los puntos.

Observando ahora las figuras 5.17, 5.19 y 5.21 que grafican el nimero de Nusselt en funcion del
producto de! nGmero de Reynolds y el nimero de ebullicién, se puede ver, que existe una
tendencia clara y bien definida del aumento del Nusselt con el producto de los otros dos nitmeros
adimensionales. Lo anterior era de esperarse ya que €l nimero de ebullicion si contempla los

efectos debidos a la evaporacion del agua en el ducto.

Del analisis de las graficas anteriores y de todos los resultados experimentales reportados en la
tabla 5.1 se determinaron los valores de C, m y n de la ecuacion 5.3 para la mezcla de bromuro de
litio- agua. Las ecuaciones que se obtienen para correlacionar los coeficientes locales de

transferencia de calor para la mezcla bromuro de litio—agua son:

hep = 208, (11 X)) % (Bo)*' 0.3<x (%) <1.0 (5.7)
= 120,11 X)) (Bo)™! E0< x (%) <2.0 (5.8)
by = 9 (11 X, ) (Bo)! 20<x (%) <24 (5.9)
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Las ecuaciones anteriores para correlacionar {0s datos experimentales se obtuvieron mediante un
programa de computo elaborado en hoja de calculo Excel, en la cual se introdujeron de manera
aleatoria los coeficientes y exponentes de las ecuaciones, se calcularon todas las propiedades
termodindmicas y fisicas de la solucion para calcular los coeficientes locales de transferencia de
calor y se calculaba el error obtenido entre los valores experimentales y los calculados. Se
realizaron cientos de corridas proponiende nuevos valores aleatorios de los coeficientes y

exponentes hasta que se minimizé el error obtenido,

La grafica 5.22 muestra la relacion del coeficiente de transferencia de calor tedrico para el flujo
en dos fases y el coeficiente de transferencia de calor del liquido, en funcion del parametro de
Lockart-Martinelli para diferentes nimeros de ebullicién. Esta figura muestra que existe una
dependencia clara del coeficiente de transferencia de calor en flujo en dos fases con el niimero de
ebullicion y con el parametro de Lockart-Marinelli e! cual se encuentra estrechamente
relacionado con la calidad del vapor. Ademas se puede observar que el coeficiente de
transferencia de calor es directamente proporcional al nimero de ebullicién, ya que entre mayor
es el nimero de ebullicién mayor es el cociente de los coeficientes de transferencia, cuyo efecto

se explicd en graficas anteriores.

Por dftimo, la figura 5.23 muestra todos los datos de los coeficientes locales de transferencia de
cator obtenidos experimentalmente en funcidn de los coeficientes obtenidos con las ecuaciones
propuestas. Como se puede observar en la figura, la mayoria de los valores caen dentro de un
rango de error del 20% y casi todos estan dentro del rango de 30%, por lo que las ecuaciones
propuestas bien pueden ser utilizadas dentro de esos margenes de confiabilidad, para el disefio de

generadores de sisternas de refrigeracion y bombas de calor por absorcion.
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Tabla 5.1

Datos experimentales para determinar los coeficientes de transfercncia de calor en flujo
en clos fases pa

X % wi)

ala mezcla bromum de lluo—agua

56.0 56.0 56.0 580 56.0 54.0 540 540 540 54.0 54.0
Twot C) 10952 8909 &6 02835 11006 B1.43 160.53 109.42 116.70 B20 9125
Tew (C) 10757 87.90 94 54 101.22  $08.04 90,37 99.60 107.85 11481 84.59 90.40
Tr ("C) 9959 8126 8722 5334 9937 8439 92.88 100.21 106.66 79.81 84.93
P, (ba)  0.383 0373 0.380 0.365 D434 326 0.360 0.382 0.395 0.341 0.380
Xy (%) 343481 199809 251378 274008 345779 176068 263210 250299 413578 121187 158514
X, (% vt} 5799 57.14 57.44 51.58 58.01 54,97 55.45 55.44 56.33 54,66 5487
Hy (g} 3088 2342 2596 278.0 308.9 2281 2692 2833 3363 205.4 225.7
Q Wy 016 0.10 0.1 0.14 0.16 009 on 0.13 0.15 0.05 07
hy (Wm™c) 119 D.87 0.92 1.07 1.14 0.87 0.7 1.00 1.13 0.63 075
Tz C) 105.10 B8.53 53.74 59 .40 104.70 8017 58.70 10547 11139 84 49 9034
Toe (‘C) 10315 8735 92.32 87.74 102.73 89.11 97.36 103.91 109.51 83587 £5.49
Ty rc) 837 8362 88.26 9334 98.58 £5.39 93.18 98.75 104.01 80.61 8595
P2 (a) 0371 0.354 0.362 0351 0412 0318 0351 0.374 0.389 0.330 0.356
%z (%) 204447 171524 215628 234962 296437 151007 225707 222258 354383 103946 135970
% (%w) S7.70 56.98 5773 5135 s7.71 £4.83 5525 55.23 5598 54,57 54.74
Hy (kikg) 2935 25 2525 267.8 294.4 2247 260.1 270.8 3156 2026 2220
Q W) 0.6 0.0 .11 0.14 0.16 .09 011 0.13 0.15 0.05 o7
hz fWim™g) 199 155 1.1 1.0 238 1.40 1.56 1.48 1.68 0.92 1.16
Tows ('C) 10596 8962 84.83 10052 105.41 9050 0871 10384 109.25 8468 90.68
Twn ("C) 10402 8363 93,50 8451 103.29 49.43 67.37 10238 107.36 2407 £9.83
Tey (c) 9983 B5.21 89.58 84 46 99.28 85.85 9343 88.31 103,20 8147 86,81
Py (bary 0358 035 0.344 0,337 0.390 0310 0.342 0.366 0.382 0320 0352
x5 (%) 245482 14074 179332 195015  ZATI40 125919  1.58182  1.85280 285374 085500 113401
Xy (%ewl) 5741 56.81 57035 8792 57.42 54.69 55.04 55.02 55.64 54.47 54,62
Hy (kiig) 2836 2212 2457 250.8 820 219.2 2510 2604 298.7 199.9 2180
=Y &) 018 0.10 011 014 0.168 0.08 0.1 0.13 0.15 005 oo?
hy (WIm™C)  2.27 1.68 177 1.93 241 1.45 1.66 1.88 221 1.16 136
Tt ("CY 108.02 82.22 9742 106270 107.37 81.16 99.76 10459  109.7% 86.35 92 38
Tows (‘C) 106.08 #1.03 9599 10098 10534 00,59 98.42 10303 10783 85.74 91.54
Tra C) 10130 87.61 9183 96.42 101.22 87.55 95.01 99.73 104.48 8301 88.46
Py {bar) 0345 0315 0326 0.323 0.367 0.303 0.334 0.358 0376 0.309 0.338
X (%) 196433 194575 143984 156819 197803 100817 150651 148321 238422 0.69417 0D.90810
X, (%wl) 5712 56.65 56.82 56.89 5713 54.55 54.83 54.81 55.31 54.38 54.49
H, (dhg) 277 2246 2411 2535 M9 216.2 2446 253.8 2862 198.7 2156
Q, Wy 016 0.10 [ R]] 0.4 016 0.09 0.1 0.13 015 0.05 007
hy (KWin™'C) 199 1.69 1.74 1.84 2.41 1,65 1.91 2. 2.75 1.10 134
Tones ("C)y 109,64 9409 9946 10408  108.70 02.74 100.37 10503  109.81 87.57 9352
Toe {cy 10770 9381 98 0% 10236 10668 91.67 99.03 10347 10792 85.86 9268
Trs {c) 10155 89.51 9267 96,32 100.85 88.15 95.20 09.60 103.96 84,35 B9 56
Py (e  0.333 0.206 0.308 0310 0.345 0.295 0.325 0.351 0.369 0.298 0324
x. %) 147300 085998 108039 147634 148353 075668  1.43051 191301 477380 052115 O&mTY
Xs (% wt) 5684 56.49 56 61 56,67 56.84 54.41 5462 54 61 5498 54.28 54,37
Hy kMkg) 2614 210 2332 2431 260.3 10 2354 2441 270.0 187.0 2120
Qg ) 0.6 6.10 0.11 .14 0.16 0.09 011 0.3 015 0.05 007
b (MAM™*C)  1.54 1.3 1.30 1.39 1.70 1.45 171 197 2.32 1.15 1.32
™ (*C) 11364 10022 103.18 107,48 111.94 54,05 10132 10601 110.35 8958 9575
T ¢c) 11170 9904 176 10577 1089 92.98 8999 0445 108.47 B8 .56 9491
Tre ('C) 10083 29096 94.32 97.86 102.04 90.95 a7.94 102,75 10680 85,78 92 50
Py (bar} 0,320 0276 0.290 0.296 0.323 0.287 0.316 0.343 0.3563 0.288 0.3190
e (%) 088153 057361  0.72064 078454 098926 050502 075444 07F4287 118376 034787 045516
Xy {%w) 5556 5632 56,41 56 .44 5656 54.27 54.41 54.40 5465 54.19 54.25
He kJAg) 247.2 216.5 2272 236.0 2498 2104 215 2412 260.5 197.7 2124
0. M 016 010 o1 0.14 0.16 0.09 0.1 013 0.15 0.05 0.07
bg (WIMC]  0.87 0.7 093 1.08 1.26 2.55 320 451 493 1.34 1.7
Tt ¢C) 11116 £9.68 10335 10684 11128 93.96 10063 10563 109 39 91,00 97.85
Tour rc) 109.22 88.50 10190 10523 109.23 92.90 99.35 10406 10751 9038 9701
T ('c) 99.79 90,69 93.80 96.83 100.85 n.n 977 10235  106.51 82.68 84.12
Py (bar) 0.308 0257 0273 0.252 0.304 0279 0307 0.335 0.356 0277 029
x {%) 049045 028676 036021 (039203 049428 075257 037717 OIS OSHMES 017412 022779
* (%w) 5628 56.16 56.20 56.22 56.28 54.14 54.20 54.20 54 32 54.00 54.12
H, (kokgy 2323 2085 2157 223.7 234 6 2048 2212 2310 2453 197.2 2100
Q AN 016 0.10 0.1 0.14 018 0,09 0.11 0.13 615 0.05 007
hy kWM 101 0.74 0.36 1.00 117 3.30 3.97 4.46 920 1.76 1.43
Tovea {"C) 12456  107.22 11316 119.22  126.59 104,06 T17.24 12058 126.37 10135  109.48
Toos (cy 12261 10603 11174 11751 124.57 102,59 11691 119.01 124.48 10074 10854
Tee cy 9165 B34.85 87.75 89.95 92.55 90.48 %627 99.95 103.38 8883 a7
P, (bar) 0.205 0233 0.255 0268 0278 0.272 03299 0328 0.350 0267 0.282
Hy (lkg) 20294 18922 19485 19946  204.79 196 51 20891 21646 72368 19303 19810
X (ow) 560 56.0 560 58.0 56.0 540 540 54.0 540 540 540
M, (kgls) 0.014 0015 0.014 0MHE 0.5 0015 0013 0015 0.014 0012 0013
G [h/m s) 27.08 21.84 26.81 2652 805 28.52 2415 25.83 7182 23.81 2513
Qseccion {KAmY 950 577 855 8.39 :3:4) 5.20 6.53 7.63 920 3.00 412
KWim™C) 161 129 138 1.52 1.89 1.97 2.33 2,77 385 1.24 1.38
Qs (e 1133 0635 0.8 1.002 1479 0.629 0786 0916 1.100 0.373 0505
Q, (W o386 0029 001 0033 0.036 0028 0032 0034 0.036 0.026 0.029
Q, (W) 1.097 0,666 0.803 0.969 1144 0.601 0.754 0 881 1.063 0.347 0.47§
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Tabla 5.1

Continuacion.

54.0

$2.0

(%wl) 540 I 54.0 §2.0 52.0 ! 52.0

Vot ('c; (KT} 70541 Y802 ] 0 85.06 .84 Te4d 8205
Twm c) 9707 104.05 77156 ng as17 72,63 78.48 8421 90.78 75.59 80.98
Teq ('C) 9038 96.43 73.65 928 83.20 69.13 74.40 79.50 5.4 mar 76.11
P. (bar) 0.388 0373 0.326 0388 0.383 0.329 0.364 0.397 0422 0.336 0.350
% (%) 198317 284110 OB&7B77 138808 154703 093073 127127 1.75993 203993 1.55474 2.11438
X (Rhw) 5509 55.58 54.48 5465 54,85 52.49 52,67 5293 53.08 52.82 5312
H, &Mig) 2473 819 9 26 21 178 1918 2154 343 1926 2170
9 A} 009 0.11 0.04 005 007 0.04 005 0.07 0.09 007 0.09
hy MKWImSC) 078 087 0.58 069 0.83 0.65 0.74 0.88 0.82 0.59 1.07
Tovat *C) 96.06 10233 7769 [T 88.40 73.28 78.89 B4IT 80.20 75.89 BT.11
Tz ('C} 5489 100.98 7.3 .30 87.55 72.82 78,27 8332 89.14 7503 80.04
Tex (c) $0.86 96,14 7425 79.96 84.15 70.23 75.22 80.00 499 7215 76.76
Py (bary 0377 0.387 0314 0.5 0.367 0.317 0.347 0381 o.a02 0.322 0.335
) (%) 170080 243589 O.75382 1M9I3 132713 079854  1.09057 150959 174925 133390 181334
X (%w) 5493 5535 54.41 5456 54.73 52.42 52.57 52.80 52.53 52.70 52.96
Hy &Mg) 2410 2708 181.9 200.7 2174 1708 188.9 2098 nes 188.6 210.7
Q [ ] 011 0.04 0.05 v.07 0.04 0.05 0.07 009 0.07 [11:]
M Wmc) 127 1.35 0.76 0.97 1.21 088 039 1.2 1.25 1.44 1.59
Twes ('C) 95.76 101,04 7835 (XX B9.10 7446 7984 8434 90,15 76.54 8203
Tews ('C) B54.89 93.69 77.79 ns 88,26 74.00 19.23 83.99 #9.09 76.00 80.96
Tn (C) 91.09 85.74 7597 81.05 8529 71.89 16.56 81.13 8567 7343 7189
Py (bar) 0.365 0361 0.302 03N 0.351 0.304 0333 0.365 0.383 0.209 [ikH]
%y (%) 1.41827 203083 062879 085006 1,10700 0.65619 090671 125011 345863 111287 151310
X (%wl) 5478 55.12 54.34 5446 54.60 52.35 5248 52.66 52,77 5259 52.80
Hy (ukg) 2342 2505 1810 198.6 2141 1710 1872 205.9 2206 1858 2054
=X W) 009 o1 0.04 05 0,07 0.04 0.05 007 0.09 gor 0.09

(KW/mC) 148 1.67 0.93 1.18 1.39 1.07 1.13 145 1.52 1.60 1.70
Twve Cy  67.47 102.38 80.14 6.44 81.21 76.75 B1.95 87.09 92.25 79.50 3435
Tvwe ('C) 9640 101.03 7968 8578 90.35 76.28 8133 86.25 91.18 78.65 8328
Tea (C) 92.85 97.17 T7.04 82.80 87.51 =% 7] 78.52 83.30 87.78 76.25 80.52
Py (bar) 0.353 0354 0.200 0318 £.335 0.291 0318 0,348 0363 0.255 0,307
X (%) 113566 162594 050361 068075 083653 053361 072859 100832 196778 0.89153  1.21158
x, Mwt) 5462 54 89 5427 5437 54.48 5228 52.38 52.53 52.61 5247 52.64
H, (kiAg) 2306 2522 181.3 1979 2130 1720 186.8 204.1 2178 186.1 2034
Q, ) 009 0.1 0.04 005 0.07 0.04 005 007 0.09 oot 0.09
hy (N/MC) 148 1.1 0.85 1.08 1.45 0.97 1.07 1.41 153 174 1.89
™ C) 9845 102.50 81.89 85.08 02,71 78.59 834D B5 48 83.29 B1.41 B5.71
Teas ccy 9738 10155 81.43 87.42 91.87 78.13 82.78 8763 92.23 80.56 84.64
Tes (C) El64 97.49 19.12 84,75 88.97 76.09 80.30 84.81 8347 78.18 81.90
Py (bar)  0.341 0.348 0.277 0.305 0,320 0279 0.305 0332 0.343 0.282 0.292
% (%) 0.85249 122039 037820 051117 (066563 040074 054708 075692 087625 056952 0.590999
Xy (%wl) 5446 54.67 54.21 5428 54.36 52.21 5229 52,40 52,46 52.35 52.48
Hy (g} 2250 242.4 182.4 1976 2104 1732 136.0 201.0 2118 184.6 1986
Q ) 009 on 0.04 005 0.07 0.04 005 0.07 voe 0.07 0.09
hy (WimC) 141 163 0.98 1.21 1.42 1.11 122 1.47 138 1.75 1.90
Tivot FCy 10067 104,79 8450 90.52 96.19 61.32 85.87 91.20 95.68 8541 88,98
L™ ('C) 9959 103.44 84,04 90.26 9535 80.36 8525 90.35 94,62 8456 87,91
Tes (‘C) 9674 101.00 81.74 87,28 92.05 78.73 82.90 87.05 90.20 8217 85.66
Py (bar) 0.329 0342 0.265 0.201 0.304 0.266 0.291 D316 0.323 0268 0.278
X (%) 056906 081468 025251 034120 044431 026755 035521 050510 058449 044704 0.60755
Xe (Bwt) 5431 54,44 54.14 54.18 54.24 52.14 52.19 52.26 5231 £2.23 52.32
[ (kdkg) 2242 239.4 184.6 1985 2112 1755 1870 199.4 208.2 187.5 199.0
Q, KWy 009 0.1 0.04 605 0.07 0.04 0.05 007 0.09 047 008
hy (WM™ *C)  1.84 2.1 0.98 1.08 1.25 1.07 1.29 1.25 117 1.74 232
Towar (C) 10185 10570 86.78 52 88 99.54 £4.36 8865 5261 9553 B 49 93.09
Twr {'C) 10077 10435 86.32 92.22 98.69 8389 83.03 91,76 94,46 88.64 92.02
Ter [ 100.88 84,55 83,81 92.51 £1.53 85.04 87.77 8367 82.70 86.03
Py (bar} 0317 0.335 0.253 0278 0.288 0.254 0277 0.300 0303 0.255 0.264
X {%) 028463 040731 042645 017075 027221  0.13398 018282 025265 029216 022359 030384
% (%wl) 5415 54.22 54,07 54.00 54,12 52.07 5210 52.13 52.15 52.12 52.16
H; (cikg) 2181 2288 1873 197.4 2065 178.2 187.0 194.6 199.7 1530 1921
o, W) 009 011 0.04 0.05 007 0.04 0.05 007 009 007 009
h (KWim?C) 151 1.90 128 095 0.67 0.96 1.01 1.04 1.09 070 087
T oo (Cy 11568 12144 95,89 161.79  106.39 5113 9658 10759 106.13 9594 10224
Twa C) 11451 120.00 95.43 W13 10585 90.67 9635 100.75 10506 95.09 10117
T ("C) 9455 98.16 84.31 8733 88.46 19.26 82.46 84,64 86,26 78.64 81.56
[ (bar)  0.305 0.329 0.241 0.265 g.272 0241 0.263 0.283 0.283 0241 0.250
Hy (edkg) 20507 21268 18353 13989 19226 16987 17676  181.47 18497 16353 17569
X % w) 540 54.0 54.0 54.0 54.0 52.0 52.0 52.0 52.0 52.0 520
™ (kg.'s) 0013 0.012 0.013 0.014 0013 0012 0012 0.012 0013 0013 0.012
G {kgfm’s) 2573 2269 2452 2604 2573 .20 27 22.60 24,60 2555 2367
Gseceion pawjm?) 525 6560 226 122 412 2.21 102 414 5.20 416 522

(AMTC) 150 183 096 1.08 1.23 1.01 112 1.3 133 1.50 1
Qs W) 0638 796 0.284 0338 0.505 0.284 0373 0505 0629 0.505 0.629
Q, (W) 0031 0.033 0.024 0026 0029 0022 0.024 0.027 0029 0024 0.026
Qs (#0607 0.762 0.261 0.372 0.476 0.262 0.349 0.478 0.600 0.481 0.603
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Tabla 5.1 Continuacién.

[§=] [ §

T (*C) 87.84 893.42 101.96 106.16 7058 95.19 99.!!6 73,45 71.58 82.13 87.82
Te: Q) 8247 87.61 95.54 29.92 67.21 £9.40 9407 6961 7329 7735 8261
e, (bar} 0380 0.372 0370 0.407 0.350 0.399 0.400 0.346 0.239 0.351 0.365
0 (%) 281152 255621 425495 379036 091779 2390972 370227 125269 157774 226641 1.06292
Xy (%w) 5350 53.92 5431 54.05 5046 52.03 51.62 50.63 50.80 51.16 51.58
H, (ig) 2483 2182 327 3100 164.9 2085 2933 1786 1948 2211 2525
=8 W) oM 013 0.16 018 0.04 0.13 0.15 005 007 009 o.11
hy (Wmi'C) 124 1.35 1.48 175 0.68 135 161 0.79 0.97 1.09 1.26
T2 C) 8155 81.83 8875 101.86  71.70 92.64 96,77 7360 7741 3189 2604
Toz N>R AL 90.23 96.80 90,62 71.23 91.04 54.86 7298 76.56 80.82 8559
T cc) 8243 86.41 23 96.07 68.96 B7.44 #1.20 69.95 72.30 77.19 81.77
P, (bar} 0354 0,350 0.360 0.392 0.335 0.386 0.389 0333 0.328 0.344 0.363
X (%) 241142 304928 3.64652 324777 078750 335144 317305 107463 135331 194380 262643
Xs (%wl) 5328 5364 5397 53.75 5040 51,73 51.64 50.54 5069 50.89 51.35
Hy (irg) 2320 262.7 2004 2881 1655 2702 738 1749 1882 2126 239.7
Qy W oM 013 0.18 0.18 004 0.13 0.15 005 0.07 0.09 011
by W) 177 2.05 242 3.09 1.00 217 255 1.00 .28 1.44 1.72
Tia (C)y 8825 9227 6767 10208 73.00 D2.66 97,91 7441 7706 82.24 8700
Tom C) 8690 90.66 26.02 99.79 73.23 51.06 96.00 7378 7710 81.17 8565
Trs ro sz 2689 005 9597 7.8 87.97 93.20 71.88 7501 7881 8235
Py (e} 0347 0348 0.350 0.378 0.321 0372 0378 0319 0318 033 0360
x (%) 201134 254303 304034 270760 0.65697 279439 264557 089651 112888 162125 219035
Xy (%wl) 307 5336 5363 53.45 5033 51.44 51.36 £0.45 50.57 50.82 51.12
Hy kigy 22986 250.8 2744 2742 1671 256.0 265.0 1746 187.3 2082 2322
Q o 0.13 016 018 0.04 0.13 0.15 a.05 007 0.09 0.11
b Wim™C) 183 207 240 287 1.10 212 3.33 1.59 199 2.3 285
Ta C) 9038 [Z81] 9957 103.76  76.54 5439 9831 7653 7995 8411 2878
Twwa e a0z 92.54 9762 10151 7607 92.79 96.40 7591 79,13 8204 8744
Tra ) 8597 89.67 8423 99.16 7372 90.18 93.89 73.30 76.18 79.86 8400
P, (bart  0.331 0336 0.339 0.364 0.307 0.360 0367 0305 0.307 0.3 0.358
% (%) 151088 203651 243434 216749 052613 223738 211688 071801 050403 128210  1.75350
X (%w) 5285 53.08 5330 53,15 50.26 51.14 51.08 50.36 50.46 50.66 50.85
H, (king)  225.1 2438 2649 267.3 169.4 248.2 2533 1733 1842 2022 2226
Q Wy 011 013 0.16 0.18 0.04 0.13 015 0.05 007 0.09 0.1
hy fwim™c) 218 2,72 341 484 097 3.00 172 1.16 1,41 1.64 191
T e 9108 94.50 993z 10394 7898 95.15 %828 78.36 7135 8505 29.30
L C) B2 2.9 9737 10170 7851 9355 9697 .73 20.50 8398 87.95
Tes e 8687 .13 0474 88.54 75.84 91.34 94,10 7560 78.27 8162 85.70
Py {bar} 0.314 02324 0329 0.349 0293 0.347 0.356 0.292 0.296 0324 0.356
X5 (%) 12091 152840 1.82641 1.62539 039492 1567850 158777 053924 0.67890 0.97450 131635
X (%wt) 5264 52.81 52.87 5286 50,20 50.85 50.81 50.27 50.34 50.49 5067
Hy {ledkg) 216.9 2318 249.3 2523 170.7 2368 2406 1738 1822 1978 2154
Q [ IR 013 0.16 018 0.04 0.13 a.15 0.05 007 009 o1
hg GWim™C) 233 283 361 247 0.85 2.49 275 1.42 1.86 221 291
Ties {'c) W70 a7.07 101,10 106 87 82.89 97.58 101.19 B81.62 8392 a7rm 90.94
Toss o) 8234 9547 9915 10463 8242 9508 99.28 80.59 83107 85.96 £9.60
Tre (*C) 90.40 5308 96.71 99.09 707 91.65 94.57 78.39 8064 B3.46 87.1€
P {bar) 0.298 0212 0Ng 0335 0279 0.335 0.345 0278 0.285 0.7 0.354
,. (%) OBOTIS 102002 121854 108367 026342 191911 105853 035003 045325 06508 087836
Xe (% wi) 52.42 52.54 52 64 52.57 50.13 50.57 50.53 50.18 5023 50.33 50 44
He (kdig) 2143 225.4 2382 2399 170.2 2236 2285 1755 1828 1929 w77
Qy o) 0 0.13 018 0.8 0.04 0.13 0.15 005 007 o3 on
hy {KW/m*C)  3.42 128 3¢ 1,98 0.42 1.81 1.98 1.16 1.72 209 269
Tt TC) 9748 8075 10215 10758  B3.08 53.20 10731 8682 B7.55 B9.04 2.3
Toar *C) 96.13 93.15 100.20 105.35 8261 96.63 100.40 86.00 85.70 8797 50.89
Ter ('C) 8998 92.83 95.76 98.37 7754 91.17 9372 80.99 81.76 85.08 89.08
P, {bar) 0281 0.300 0.309 0.320 0.265 0.322 0.334 0.265 0274 03N 0.352
* (%) 040348 050994 050929 054161 013475 055940 052900 018027 022702 032570 043965
Xy (% wi) 52.21 52.27 52.32 5228 50.67 50.28 50.27 5009 011 5016 50.22
H, (k) 2032 2120 222% 2247 167.9 2086 2135 176.7 1840 191.4 019
Q P R T 013 0.16 0.18 004 0.13 0.15 005 o7 009 o1
h; (kWIm"C) 1.08 147 2.77 1.57 045 1.42 1.40 0.61 142 262 363
Tves (‘C) 10983 11516 123.12 125.20 as5.70 11260 118.00 a91.71 98.04 10422 110.43
Twe (*C) 10847 11356 12117 12286 8524 11100 11608 9109 9713 10315 10009
Trs (c) 873 81.97 91.47 &9.74 7396 £5.80 B6.77 77.32 80.64 8375 87 15
R, {bar) D265 0.289 0.299 0.305 0.251 0308 0.322 0.251 0263 0.304 0.350
Hy (ieg) 18382 18866 19557 19248 15672  182.86 18502 46414 17145 17832 18586
X (%wl) 520 52.0 52.0 520 50.0 50.0 500 500 500 500 500
M, Oais) 0012 G011 0.011 0.015 0.012 0.010 0013 0012 9013 o012 ooM
G kgim’s) 2278 2129 2179 822 2354 19.37 24.51 2305 518 2208 2063
Qeccexn (onjm’) 665 783 953 1085 227 783 3 304 416 572 657
Ppra WM T} 210 2.40 304 254 0.80 234 270 L8 161 205 262
Qs (W) 0.796 0934 1.133 1.289 0.284 0934 1110 Q373 9 505 0625 0786
Q, W) 0.028 0030 0032 0.034 0.022 0030 0.002 0.022 0024 0.026 D028
Q. (kW)  D.768 0.904 1.100 1.265 0.263 0.504 1.078 G351 D481 0,633 0.758
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Tabla 5.1 Continuacién,

X (%wl) 500 50.0 430 80 480 45.0 480 480 430
Twar "C) 9636 10259 52,76 57.99 a2 79.29 233985 90,38 55.05
Tom [C) 9456 101.08 62,289 738 72,26 ™21 82.65 88.78 96.13
Tr ("Cy 8908 B4.77 £9.40 859 £7.92 1337 71.23 a2.82 89.52
P. an 0358 0377 0,305 0216 0.324 0338 0.358 0373 0.385
X (%) 262106 505266 086612 124775 173480 241570 293223 351889 476701
X (%wl) 5188 52.66 48,42 1] 48.85 49.19 49.45 49.75 50.40
H, (ig) 2805 3288 1453 1642 186.0 2150 2364 2634 309.1
Q W) 013 015 0.04 0.05 0.07 0.09 0.10 0.13 0.15
by WIM™C)  1.43 1.43 0.80 ost 084 1.08 1.17 1.32 1.41
Twaz [T 58.04 8256 6736 7 77.81 8207 86 58 92.59
Toaz rc) 917 96.12 62.00 674 7135 76.74 80.73 8527 90 68
Tra c) 8775 92.84 59.82 [~1:7] 58.22 7335 7733 8201 87.12
Py fba)  0.351 D.358 0.295 0304 0313 027 0.345 0.360 0.257
] (%) 310431 433020 074306 107038 148810  ZO7182  2514TA 201722 408572
% Mew) 5160 52.26 4838 52 “0nn 49.02 4924 49.49 50104
H; (kifkg) 2647 306.5 431 160.5 1805 206.4 2263 249.1 286.9
Q @) 0413 0.15 004 0.05 0.07 0.09 .10 0.13 0.15
hy (wWimc) 229 2.84 1.02 1.08 1.33 155 1.87 241 2.63
™ rCy 9258 9696 6338 6815 T2.83 7818 6252 87.01 5247
Tioas Cy  B0m 95.05 5291 6153 71.99 N 81.22 85.40 9026
T (cy 8m37 92.74 61.45 548 69.75 T4.63 78.56 8276 47.60
Py {tw)  0.343 0.359 0284 0293 0.302 0,316 0.334 0.347 0.350
xy (%) 258833 360852 Q61994 0RO295 124133 172796 209728 251589 3.40628
% (%w) 5113 51.87 48.30 a8.43 48,50 48.84 49,03 49.24 49,69
Hy (kMg 2539 288.1 1437 159.6 1778 200.7 218.7 2384 21
=Y W) 043 0.15 0.04 0ps 607 0.09 0.10 .12 0.15
(Wim"Cy 352 404 1.58 1.50 1.86 211 238 2.96 351
k™ ¢Cy 94.22 0838 63,52 70.30 7491 80.04 8440 8842 03 69
T e 9262 96.47 65.15 2958 74.05 78.97 83.10 8581 9177
Tes cy 8895 §2.82 63.34 6723 N34 7593 79.88 8441 2R
P, fhar)  0.335 0.350 0273 0282 0.291 0,306 0.322 0334 0.343
X (%) 207178 258882 O04BG6Z 071523 099416 1238362 167822 2.01415 277647
X vty  51.08 51.49 48.24 4835 48.48 4567 4382 4899 4935
He kdkg) 2414 270.2 1449 159.1 1752 195.1 2113 2296 555
Q, 0 0.15 0.04 005 007 0.09 0.10 0.13 0.15
by wimC) 213 2.56 1.28 125 1.54 172 197 327 258
Tovon (C) w43 9811 63.67 12.15 16.37 80.96 8506 £9.20 93.44
T o) 273 96.20 67.59 M53 75.51 79.88 8376 87.60 9153
Tes (') 9074 9435 68.02 69.64 7355 77.82 81.64 85.24 8992
Py (bar)  0.328 0.342 0.262 0270 0.281 0295 0311 0.3 0335
X (%) 155509 216806 037304 053718 074656 103879 126055 151148 204625
X5 {(%w) 5079 51.11 4818 48.26 4838 48.50 48.61 48.74 49.00
Hy (dikg) 2324 2558 147.8 150.1 174.0 190.8 204.9 2191 2427
Q W} 043 0.15 0.04 005 0.07 009 0.10 0.13 015
hy (KW/m™C) 385 5.07 1.46 1.52 2.13 2.53 249 3.33 5.81
L TCr 9566 8917 71.38 75.00 78.55 B2.54 87.07 B0 87 94 65
Tone [C} 9406 97.26 70.91 7437 78.09 81.87 85.78 8927 9274
Trs ey 1.5 894.72 63,02 .20 75.74 79.48 83.08 85 47 90.25
Pg {bar) 0322 0333 0251 0259 0z 0.284 0.299 0,308 0328
%y (%) 103736 144603 024912 035867 049838 069326 084107 1.00836  1.36457
% (%wty 5052 50,73 4512 4317 4524 4834 48,41 45.49 48,56
H, (kg 2212 235.4 151.5 161.4 1728 186.0 1978 2095 226.7
Q (W 013 0.45 004 0.05 0.07 poe 0.10 0,13 0.15
he (RW/mC) 2085 367 1.22 1.41 177 218 235 2.8t 378
™ C) 9682 99 88 1549 TE 69 Bz.41 B4 85 8395 92.85 9592
Twe {"Cy 95.32 97.97 75.02 7807 81.55 8377 85665 91.24 94.01
Tey ¢C) 934 96.35 7263 75.66 78.78 81.92 84.74 8174 9151
P (bar)  0.314 0.324 0.240 0.247 0.259 0.274 0287 0.295 0321
% (%) 051920 072370 012480 0.17967 024960 024710 042002 050454  0.68252
Xy (%bwl) 5026 $0.35 48.06 48.09 48.12 4817 48.20 48.24 48.33
H; hkg) 2122 241 156.6 164.8 1735 183.0 194.2 2000 2129
o, v 013 015 0.04 0.05 007 009 0.10 613 615
hy (WimC) 195 5.79 0.96 827 151 2.83 1.62 224 374
Toeea rC) 11721 12158 B1.81 BT 63 o317 10017 104.05 110.34 117 66
Toa {'C) 11560 118.67 81,34 87.00 921 89.10 10275 105.73 1575
Tes {'C) 9045 93.20 70,37 7229 75.91 7877 B8O T4 83.20 8704
P, (bar)  0.307 0315 0.229 0.236 0248 0263 0275 03282 0314
Hy 193,16 199.25 14838 15497 160.89  169.61 17180 177.35 18505
X (%wl) 500 50.0 48.0 48.0 480 48 Q 4810 480 450
M, (kgls) 0011 0.009 0013 0012 0.012 oo o1 oo 0010
G (kg/m’s) 20,92 17.97 2507 2217 2285 2069 W68 2145 18.97
Aseceion (kw;m’) 7.83 933 231 306 418 524 6.33 7.85 9.35
Do WAmCy 315 400 1.25 135 169 215 219 2.83 367
Qs (W) 0934 1110 0.284 0373 0.505 0629 0.757 0.934 1110
Q, KA 6030 0.032 0018 0.020 0022 po24 0026 0028 0030
=N 0N 0904 1.078 0.266 0353 0.483 0.505 0.732 0906 1080
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Capitulo VI

CONCLUSIONES

Se observo que el comportamiento de la temperatura de la pared interior del tubo y la
temperatura del fiuido son aproximadamente uniformes a lo largo de la seccion de prueba, sin
embargo, hay marcados aumentos en las diferencias de temperaturas entre los dos puntos los

cuales se encuentran al inicio y a! final de la seccidon de prucba que se deben principalmente
a:

a) Hay calentamiento sensible hacia el fluido, al inicio de la seccidn de prueba.
b) Aumento de la calidad del vapor de agua al final de Ia seccion de prueba que disminuye
la transferencia de calor.

Se obtuvo que a mayor diferencia de temperaturas entre la pared interior del tubo de la seccidn
de prueba y el fluido, el coeficiente de transferencia de calor disminuye (manteniendo el flujo
de calor y el area constantes), mientras que al disminuir la diferencia de temperaturas se
obtienen coeficientes de transferencia de calor mas altos, lo que concuerda claramente con la
Ley de Enfriamiento de Newton (Ec. 5.1).

Se observo que los coeficientes de transferencia de calor aumentan al incrementarse el flujo
de calor y disminuyen al aumentar la concentracion de bromuro de litio en la solucién.

Se encontrd que los coeficientes de transferencia de calor en flujo en dos fases para la mezcla
bromuro de litio-agua, para estas condiciones de operacion, son hasta nueve veces mayores en
comparacion con los coeficientes de transferencia de calor en la fase liquida, lo cual era de

esperarse, ya que la ebullicién provoca que se tenga mayor turbulencia y por ende mayor
transferencia de calor.

Se analizd el comportamiento de los coeficientes de transferencia de calor en flujo en dos
fases y se encontrd que existe dependencia significativa con el nimero de ebuilicidn, lo cual

era de esperarse, ya que al aumentar la ebullicion aumenta la turbulencia del flujo y la
interaccion entre las moléculas de 1a solucién.

Otro parametro importante aunado a la ebullicion es la calidad. La calidad también tiene

efectos imponantes sobre los coeficientes de transferencia de calor Ya que al aumentar ésta,
también se incrementa la transferencia de calor, sin embargo, después de cierto valor. la
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transferencia de calor comienza a decaer debido al aumento importante de la fraccion
volumétrica.

Los efectos del nimero de Reynolds para las condiciones de flujo que se manejaron salo
contribuyen significativamente en los coeficientes de transferencia de calor en la fase liquida
y no son de importancia para los coeficientes de transferencia de calor en flujo en dos fases,

por lo que los efectos convectivos fueron minimos en comparacion con los efecios de
ebullicion en esta region.

La expresioén que se utilizo para determinar los coeficientes de transferencia de calor en flujo
en dos fase para la mezcla bromuro de litio-agua fue:

hp=C hy (l/Xtt)"‘ Bo"

donde C, m y n son valores que se determinaron del analisis experimental, siendo hy. el
coeficiente de transferencia de calor en la fase liquida, 1/Xtt el inverso del pardmetro de
Lockart-Martinelli y Bo el nimero de ebullicion.

Para la correlacion de los coeficientes de transferencia de calor en flujo en dos fases se
encontro que el valor de C depende significativamente de la calidad, mientras que el valor de

m y n permanecen constantes con valores de 0.61 y 0.1 respectivamente. El valor de C toma
los valores de:

C x (%) m n
20 03 €x<190 .65 0.1
12 1.0 £x<2.0 0.65 0.1
9 23 <x<24 0.65 0.1

Para la determinacién de los coeficientes experimentales de transferencia de calor en flujo en

dos fases, se realizd el calculo de las incertidumbres, obteniéndose un maximo valor det
5%.
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