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Resumen.

En este articulo se presenta el comportamient@ denhperatura, la concentracion y el coeficientéraspaso de calor,
tanto local como promedio, durante el proceso dmm@n sobre un banco de tubos. Ademés se preleetuacion
obtenida a partir del modelo presentado en art$calateriores, que caracteriza el comportamientopdaiucto del
coeficiente global de traspaso de calor (U) pdreh de traspaso de calor (A) para el banco dstubo

Palabras clavesModelacion, absorbedores, refrigeracion por absordén, transferencia de calor y masa.

1. Introduccion.

En los articulos [2] y [3], se plantearon las etuaes
fundamentales que gobiernan los mecanismos de
transporte (cantidad de movimiento, energia y masa)
durante el movimiento de una pelicula de liquido
(solucién) sobre un tubo horizontal y el resultabd
modelo propuesto para el caso de un tubo horizontal
Unico respectivamente.

Para el caso del banco de tubos hay que tener en
cuenta el efecto o influencia de las condicionesatiea
del tubo superior, las cuales son las condiciones d
entrada para el tubo inferior. El comportamientdate
diferentes variables (temperatura, concentracion,
densidad de flujo y espesor de la pelicula) exparim
una forma cualitativa similar a la de un tubo Unico

En el presente articulo se presenta el resultado
obtenido con la aplicacién del modelo propuestana
banco de tubos horizontales, el cual es caradterish
las maquinas de refrigeracion por absorcion.

2. Desarrollo

En el caso del banco de tubos hay que tener enecuen
el proceso de absorcion que ocurre en la pelicuéa q
desciende de un tubo a otro y que tiene alturaef (v
articulo [2]) ademas de tener en cuenta el efecto o
influencia de las condiciones de salida del tulpesor,
las cuales son las condiciones de entrada panabel t
inferior. Esta zona se caracteriza por una absomid
el consiguiente calentamiento de la solucién perek
efecto del medio de enfriamiento, o sea, que esdt® c
producido no es evacuado de la solucion, por lo que
conlleva a que la temperatura de entrada de la an&m
tubo inferior, sea ligeramente superior a la ollzren
la parte inferior del tubo superior. Por su paeré,
proceso de absorcidn se hace mas lento en esta zona

La figura 1 muestra una comparaciéon de los valores
del coeficiente de traspaso de calor para un baeco
tubos de diametros de 19 y 25 milimetros y 15 filas
obtenido a partir del Modelo y por la ecuacion piegia
en [4].
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Los valores obtenidos por el Modelo son infericaes
los obtenidos por la ecuacién en un 10%. Estaetifga
se acentla a medida que aumenta el valor de Reynold
es motivada porque, la ecuacién propuesta [ 4 ] es
obtenida a partir de los resultados de la transtésede
calor en un banco de tubos con flujo pelicular geaa
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Aqui no se tiene en cuenta el efecto de la absoréid
cual si estd presente en el modelo propuesto. Esta
absorcidn constituye una resistencia adicionaharten
cuenta en la obtencion del coeficiente pelicular de
traspaso de calor.
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Figura 1: Valores del coeficiente de traspaso de calorrséfgdelo y [4

Para lograr compacidad y buena distribucion del
liquido sobre los tubos (uniformidad) en estos ol
absorbedores, la separacion de los tubos se hace de
manera tal que el paso relativo oscila entre ldsrea
de 1.1 a 1.5. De [8] y [10] se conoce que parargalde
Reynold de hasta 6000, se puede obtener régimen
laminar sobre el tubo horizontal utilizando agua.
Valores menores de Reynold y valores pequefios del
paso relativo (cercanos a 1.1) facilitan la apériaie
flujo laminar y laminar ondulatorio durante grarnrtpa
del recorrido de la solucién por el banco. La ieflaia
del paso relativo y el nimero de Reynold sobre el
coeficiente global promedio, queda reflejada diglara
2. Estos valores fueron obtenidos solo para el daso
tubos con didmetro exterior de 0.0254 m. Se obsgev
la figura un aumento no significativo del coefider
al aumentar el paso relativo. Con el aumento delara
de Reynold si se observa un aumento significatieo d
dicho coeficiente. Este aumento se acentla méas haci
valores de paso relativo de 1.5. Este comportamient
esta justificado porque para un valor del nimero de
Reynold determinado, la variacién de la velocidad
incidente sobre el tubo al pasar de un paso relativ

otro mayor, no es significativa; por lo que estectdf
tampoco representara significativos cambios en el
coeficiente de traspaso de calor.

La figura 3 muestra el comportamiento del coefii@en
global de traspaso de calor, para cada fila destubo
contadas en la direccion vertical del banco. De la
primera a la tercera fila se presentan valoress al®
dicho coeficiente y el mismo disminuye para la tagr
sexta filas. Para las filas siguientes su tendersi a
mantenerse constante. Esto esta dado porque ara la
primeras filas, el espesor de pelicula es muchoomen
que para las filas siguientes; este espesor esivteen
la resistencia al paso del calor desde la pelitasia el
medio de enfriamiento. En estas primeras filas tdmb
el proceso de absorcién es mas intenso en virtud de
mayor diferencia de presiones parciales de los
componentes en ambas fases. Para las Ultimasefilas
aumento del espesor de la pelicula debido a lxi$olu
procedente de las filas superiores y ademas por el
acercamiento al estado de saturacion de la solucién
conllevan a la disminucién de la intensidad de los
procesos de transporte. Los resultados que se nraniest
son obtenidos para el caso de circulacion del meeio
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enfriamiento en direccién “contraflujo - cruzaddA. que el coeficiente global por hilera sera menongae
pesar de no recogerse en el trabajo el resultadola se experimente la misma tendencia.
disposicion de flujo “paralelo - cruzado”, es deauer

600

2

< 550

g ‘-"‘

S O

T 500 A L

o o M

[s) ’:_:.'._..

c’ ’

o 450 a

5 T 4

8 400 - o

3 --e--U1.1

O 350 --m--U13

--4--U15

300 ‘ ‘ ‘

0 500 1000 1500 2000 2500

Numero de Reynold

Figura 2: Coeficiente global del banco vs Reynold y el peativo.
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Figura 3: Coeficiente global de traspaso de calor vs narderfilas y paso relativo
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La variacion de la temperatura, concentracién y mismos datos utilizados por aquellos autores:
relacion de masa total /masa inicial para lasrelifies « Concentraciéon de entrada de la solucion
hileras es la mostrada en las figuras 4 a, b y ¢ C=0.22
respectivamente. Como no se tienen datos « Temperatura del medio de enfriamiento
experimentales, se tomd como patron el trabajo L@] ty= 32°C

linea de punto refleja los resultados de aquellbsras

P - » Densidad lineal de flujo de solucién
y la linea continua representa los resultados deleto. )

En aquel modelo los autores consideran el casméde u . g: 0.1t1Kg_/§md iibri
pared horizontal y los resultados los traducenlexds Co—nocgg racion de equilibrio
—=0.

de tubos en la vertical. Por otro lado, su tendeeci
cuanto a la variacion de temperatura es a dar eslor
menores, ya que no tienen en cuenta el proceso que
ocurre en la pelicula entre tubo y tubo, lo cuabkesi
refleja en los resultados del modelo de este toabaj

Para la comparacion de los modelos se escogieson lo

Para garantizar una concentracion de salida de 0.28
en el caso de aquel modelo patron se necesitambds t
y por el modelo propuesto en este trabajo se naocesi
16 tubos. En ambos casos los tubos son de 38 mm de
diametro exterior.

355

temperaturas ( grados c. ).
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Figura 4 a: Perfil de temperatura a través del banco de tubos
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Figura 4 c. Relacion masa total/masa de entrada a travésadeb.

3. Relacién obtenida.

Un parametro atili en el disefio de equipos
intercambiadores de calor es el formado por elyrted
del area y el coeficiente global de traspaso dercal
(UA), el cual da una medida del tamafio del equipb.
empleo de este parametro en los componentes de una
instalacion de absorcién trabajando con amoniaco -

agua, presenta algunos inconvenientes, los cusaténs e
dados porque la ecuacion:Q=UAAt|qy, es

estrictamente precisa solo cuando los fluidos que
intervienen en el intercambio térmico tienen cagedti
calorifica constante, o estan a una temperat@a&dimo

es el caso del cambio de fase. Estas condicione® no
cumplen en los sistemas de amoniaco agua,
debiéndose utilizar la anterior ecuacién solo cama
aproximacién. El empleo de esta ecuacion puede
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conducir a significativos errores, fundamentalmeste
los componentes que emplean mezcla con una sustanci
predominante, o sea, en el condensador y el ev@qora
debido a la no linealidad de la relacion entrerialpia

y la temperatura. Esta dificultad se ve reducidaeken
caso del generador y el absobedor [11]. Segundie] e
parametro en la generalidad de los casos se camport

conforme a la relaciértJ A :amb, dondea y b son

coeficientes constantesm es el flujo de liquido que
controla el proceso de traspaso de calor.

A partir de los datos obtenidos de los trabajosy[7]
[11] y de los resultados del Modelo, para la vadiace
los parametros establecida con anterioridad, @sule
esta relacién se comporta segun la foldf=a m+b
(ecuacion 1), donday b no son parametros constantes,
sino que dependen de la diferencia de temperattra e
la deentrada de la solucion y la entrada del medio de
enfriamiento. Esta expresion presenta un coefigieet
correlacién de 0.89.

UA=(am+b)10 (1)
Donde:

a=0.119a\t2 - 2.793&\t +51.099 ¥
b = 0.0086At? — 0.63220t +9.9887 (3)

Con la expresion del producto UA se puede predecir
del comportamiento del absorbedor ante cambiosgle |
condiciones de operacion. La misma fue obtenida par
diferentes condiciones de entrada de la soluciém ge
mantuvieron fijas las condiciones de salida. Estas
condiciones de salida se tomaron en funcion de las
caracteristicas del medio de enfriamiento (agua) en

Cuba, o sea, una temperatura de este de B y
presion en el absorbedor de 2 bar. Esta presidijose
considerando que el vapor refrigerante tiene una
concentracién cuyo valor oscila entre 0.98 y 0.995,
valor caracteristico obtenido en la destilacion lae
maquinas de este tipo [1]. Con la presién y la
temperatura fijadas y considerando condicién de
saturacién, queda fijada la concentracién de salida

4. Conclusiones:

¢ Los resultados de este trabajo permiten concluir
que el modelo presentado en el trabajo [1], cubre
con buena aproximacion el comportamiento que
experimentan la temperatura, la concentracion y
el coeficiente global de traspaso de calor del
banco de tubos, durante el proceso de absorcién.
» Se observo que el efecto de la elevacion de la
temperatura de la pelicula en el tramo entre tubo

y tubo, aunque pequefia, contribuye a un aumento
promedio de la temperatura de la solucién a

través del banco, lo que conlleva a una menor
absorcién (traducido esto en la necesidad de una
fila mas de tubos en comparacién con el modelo

patrén).

e« Por dltimo, se obtuvo la dependencia del
producto UA del flujo de solucion y ademas de la
diferencia de temperatura entaede entrada de la
solucién y de entrada del medio de enfriamiento

5. Nomenclatura.

A: Area de traspaso de calor (m).

U: Coeficiente global de traspaso de calor (W/m2K).
C: Concentracion.

I": Densidad lineal de flujo (kg/ms).

t. temperatura®C).
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Heat and mass transference modeling in the absorben  t of an absorbator
cooling machine.( Results for a bank of tubes ).
Abstract.

This article deals with the performance of tempegtconcentration and heat and mass transfericieeff ( both, global
and local ) during the absorption process in a tdek. Also, the equation for the value of the WAduct in the absorber
is given.

Key words: Model, absorber, absorption refrigeratian, heat and mass transference.



