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Resumen

El presente trabajo es un estudio del fendmeno de la humidificacién y deshumidificacion de
aire aplicado a la desalinizacion de agua. Debido a que este fendémeno puede efectuarse en un
amplio intervalo de temperaturas y no requiere condiciones constantes, es idoneo para ser
energizado mediante el recurso solar, que es inherentemente variable.

Se presenta un modelo fisico para un sistema desalinizador solar que se basa en evaporar agua
de una salmuera, en presencia de aire, sin ebullicion, para posteriormente remover la humedad
del aire mediante condensacion y asi obtener agua destilada. Con referencia a ese modelo
fisico se desarrolld6 un modelo matematico basado en balances de masa y de energia en los
diversos elementos fisicos del sistema, asi como en las tasas de transferencia de calor y de
masa. El modelo matematico incorpora un factor de humedad a la salida del evaporador, lo
cual permite simular adecuadamente el sistema fisico y resulta en un modelo més general que
el suponer el aire saturado en todo el sistema. Se presenta un modelo, desarrollado como parte
del trabajo, para el célculo de la presion de vapor del agua, que a su vez se incorpora en los
calculos de la humedad y de la entalpia del aire saturado, con buenos resultados. Estas dos
propiedades a su vez se emplean en el modelo del sistema completo. El modelo matemético
permite calcular con exactitud razonable las temperaturas de operacion del sistema en el
estado estacionario y con menor exactitud la tasa de produccién de destilado.

Se presenta también el disefio, construccién y evaluacion de un prototipo experimental, que se
estudio en estado estacionario y con un tren de resistencias eléctricas para suministrar la
entrada de calor en forma controlada. Este prototipo muestra propiedades interesantes en si
mismo, tales como la completa recuperacion del calor de condensacion del agua, la operacion
con coeficientes de operacion cercanos a la unidad y la productividad de agua destilada del
orden de 2.5 veces la que se obtiene mediante destiladores solares de caseta. El sistema es
capaz de producir hasta 2.98 litros de destilado por hora, operando con una entrada de calor de
2000 W. El prototipo experimental se utiliz6 también para calibrar el modelo matematico y
evaluar los cuatro pardmetros que requiere. Los parametros obtenidos fueron: factor de
humedad a la salida del evaporador, f = 0.77; coeficiente global de pérdidas de calor al
exterior, Uperg = 3.3 JI(m? s K); coeficiente global de transferencia de calor en el condensador,
Ucong = 56 J/(m2 s K); coeficiente de transferencia de masa en el evaporador, K = 0.0010
kg/(m?® s). El prototipo experimental muestra que es necesario dosificar la entrada de agua
segun la energia disponible, de modo que se logren temperaturas altas para favorecer los
procesos de transferencia de masa. Por otro lado, la principal pérdida de calor en el prototipo
experimental ocurre a través de la salida de la salmuera rechazada.
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Nomenclatura

Nota: todas las ecuaciones incluidas en el presente texto tienen un anexo con la nomenclatura
nueva introducida en cada ecuacion. Algunos simbolos tienen significado Gnicamente en una
ecuacion y en el texto adyacente. Para facilitar la consulta de esta seccién y la lectura del
texto, se ha incluido aqui Ginicamente la nomenclatura que “sobrevive” a lo largo del texto y se
ha omitido la que sélo tiene un significado “local”.

a = area especifica de la columna de evaporacién, m*m?,

Acond = area de intercambio de calor en el condensador, m.

Cp = capacidad calorifica de la salmuera, kJ/(kg °C),

Cpaire = capacidad calorifica del aire, 1.009 kJ/(kg °C) [NIST],

Cpagua = Capacidad calorifica del agua liquida, 4.193 kJ/(kg °C) [NIST],
D = tasa de produccion de destilado, kg/s.

f = factor de humedad a la salida del evaporador, adimensional.

G = gasto masico de aire seco dentro del sistema, kg/s.

H; = entalpia del aire himedo saturado a la temperatura del punto i, J/kg.
K = coeficiente de transferencia de masa, kg/(m? s),

L = gasto de agua (salmuera), kg/s,

P° = presion de vapor del agua a la temperatura del punto i, Pa.

P = presion total del sistema, Pa.

Q = calor suministrado al sistema, W.

1Q2 = calor recuperado por unidad de tiempo entre la entrada y la salida del condensador, W.
Qq = valor energético equivalente del volumen de agua destilado por unidad de tiempo, W.
T; = temperatura en el punto i, °C,

Magua = masa molecular del agua, 18.016 g/mol [Kuehn, 2001, p.179].

Maire = masa molecular del aire, 28.966 g/mol [Kuehn, 2001, p.179].

Ucong = coeficiente global de transferencia de calor en el condensador, J/(mzs °C),

Upera = coeficiente global de pérdidas de calor al ambiente, J(m?s °C),

V = volumen total de la columna de evaporacién, m®.

W; = humedad absoluta del aire saturado a la temperatura del punto i, kg agua / kg aire seco.

AHyap = calor de vaporizacion del agua, 2332.20 kJ/kg [NIST].
n = coeficiente de operacion del sistema, adimensional.

Constantes para el célculo de la presion de vapor segun la ecuacion (2.5):
P = 7.384 kPa.

A =67.350 (adimensional).

B =-7218.15 K.

C =-7.9939 (adimensional).

D =0.0052333 K™,
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Los libros no se han hecho para que creamos lo que dicen,
sino para que los analicemos.

Guillermo de Baskerville
El nombre de la rosa. Cuarto Dia. Después de Completas
[Umberto Eco (1931-)]

Capitulo 1

Antecedentes, contexto y justificacion del proyecto

El presente trabajo se desarrolla en torno a un fendémeno fisicoquimico que muestra
caracteristicas Utiles en procesos de desalacion de agua de mar energizados mediante radiacion
solar por via térmica: la humidificacion y deshumidificacion de aire. En este capitulo se
exponen los elementos para contextualizar y justificar el trabajo realizado, en términos de la
necesidad del agua dulce y su escasez en grandes areas de México, del contenido energético
del agua, de la desalinizacion solar como una alternativa, asi como los principios y procesos
disponibles para la produccion de agua dulce a partir de agua de mar, con énfasis en los mas
susceptibles a ser energizados por energia solar.

1.1. Necesidad del agua dulce

El agua dulce es un recurso basico para el desarrollo de comunidades humanas no sélo porque
la requieren los ecosistemas que sustentan la vida, sino porque se emplea también para un
sinnimero de usos generados por nuestra civilizacion actual. Su distribucion sobre la
superficie continental es muy heterogénea y esta sujeta en la mayoria de los casos a las
condiciones climaticas locales y, en otros, a las condiciones climaticas en la cuenca alta donde
se ubica el lugar en cuestion. Desde el punto de vista de su utilizacion como recurso
renovable, el agua dulce es un recurso que “cae del cielo” en sentido literal, no poético ni
mistico, es decir, se debe Unicamente a la precipitacion pluvial. El agua que se obtiene de los
mantos freaticos sin permitir su recarga suficiente no es sustentable y estd destinada
irremediablemente a un final catastrofico. Historicamente la poblacion humana se asentd
principalmente en lugares donde el agua disponible era suficiente, mientras que las regiones
semidesérticas o deserticas fueron pobladas s6lo marginalmente. Esta situacion ha cambiado,
y en la actualidad es notable la necesidad de agua dulce en regiones aridas. Por otro lado,
tambiéen desde la perspectiva histdrica, la variabilidad de la disponibilidad de agua ha
implicado fuertes cambios en algunas culturas, por ejemplo, algunos estudios muestran que los
cambios climaticos, particularmente en lo relativo a la creciente escasez de agua y sus
implicaciones en la agricultura, pudieron haber inducido la declinacién de civilizaciones bien
establecidas, tales como la de los mayas hace alrededor de 1100 afios [Alley, 2004].
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Antecedentes, contexto y justificacion del proyecto

En México existe un crecimiento permanente del grado de presién sobre el recurso hidrico
(GPRH), por diversas causas, entre las que se encuentran el crecimiento de la poblacién y el
crecimiento de la demanda per capita debido a la diversificacion de usos del agua y a su uso
en procesos urbanos e industriales. EI GPRH a escala nacional es de 17%, lo cual es
holgadamente bajo, pero esto se debe a un efecto de la estadistica: en ese parametro se
promedian la sobreabundancia de agua que existe en el sur del pais con la escasez del norte.
Los indices regionales expresan otro panorama: promediando las zonas centro, norte y noreste,
el GPRH es de 47%, lo cual ya se considera como una presion “fuerte”. Dentro de este
promedio, la peninsula de Baja California muestra un GPRH de mas de 75% vy la region
noroeste (b&sicamente Sonora) de 87% [Conagua, 2007, p.68]. Al hablar de que el GPRH en
México es del 17%, los habitantes de Sonora y de Baja California no reciben beneficio alguno
del hecho de que en Chiapas, Tabasco y el sur de WVeracruz, las Iluvias sean
extraordinariamente abundantes respecto del promedio nacional.

Los cambios climaticos que, como el mencionado caso de los mayas, han alterado
drasticamente la situacion de algunos pueblos, estan en la perspectiva futura cercana de
nuestro pais ante la realidad observada del cambio climéatico global [Solomon et al., 2007,
capitulos 3 a 5y 11] y sus previsibles efectos en México [Martinez, J. y Fernandez, A, 2004,
Seccion 1l1; Cardenas, 2010], por lo que el tema estudiado en el presente trabajo podria en un
futuro préximo ser interesante para aplicarse aun en regiones donde actualmente no existe
problema serio de suministro de agua. Es claro que en nuestra época se emplearian diversos
recursos para suministrar agua antes que reubicar a la poblacion de regiones enteras ante algin
cambio climatico®. Esto ya ha ocurrido en otros lugares: una planta desalinizadora que se
menciona mas adelante fue construida en Santa Barbara, California, precisamente debido a
una prolongada sequia regional, con objeto de paliar sus efectos [Spiegler and El-Sayed, 1994,
p.125].

1.2. Costo energético del agua

La civilizacién actual pone el agua a disposicion del hombre en lugares donde en forma
natural no esta disponible. Esto sucede en todas las escalas, desde a nivel doméstico en el que
se obtiene agua con solo girar una llave, hasta el nivel agricola regional, con sistemas
hidraulicos que permiten disponer de riego donde de otro modo s6lo se podria cultivar el
campo durante el temporal de lluvias. Esa disponibilidad cultural y tecnolégica —no natural—
del agua, lleva implicito un contenido energético. Se requiere energia para los procesos de
extraccion, tratamiento y traslado del agua.

LE] “grado de presion sobre el recurso hidrico” se define como el porcentaje del volumen total de agua
concesionado en una regién respecto de la disponibilidad natural media de ese recurso en la misma regién
[Conagua, 2007, p. 68].

2 Se considera un grado de presion “fuerte” si el GPRH es igual o mayor a 40%.

¥ Esta afirmacion se refiere inicamente al suministro de agua potable. No se sabe de qué magnitud pueden ser
estos cambios climaticos ni en qué plazo, pero sus implicaciones pueden ser mas graves que lo que supone esta
frase.
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Energia para la extraccion vy el traslado

Las ciudades que han crecido en zonas de baja disponibilidad de agua dulce, en todo el
mundo, lo han hecho contando con enormes cantidades de energia para subsanar esa carencia.
La Ciudad de Los Angeles, ubicada en una zona semidesértica y con una poblacion
vigorosamente creciente a partir de 1900 es quiza el ejemplo méas famoso, con tres acueductos
cuya primera etapa de construccién comenzé a principios del siglo XX y que un siglo después
suman mas de 1000 km de longitud [LADWP, 2010]. Aunque eventualmente existen
condiciones para construir acueductos que funcionan por gravedad, y son famosos algunos
tanto de las ciudades romanas antiguas como de ciudades coloniales mexicanas, en general en
la actualidad se requiere energia para el bombeo a decenas o cientos de kilometros.

La Ciudad de México, por estar asentada en su mayoria sobre el lecho de un antiguo lago,
historicamente ha dispuesto de un gran caudal de agua extraida de su propio subsuelo (del
orden de 40 m*/s en la actualidad). Esto le ha permitido contar con agua extraordinariamente
cercana, que puede considerarse como de bajo requerimiento energético. Sin embargo, esta
practica se ha traducido en la alteracion de la estructura del subsuelo lacustre de la ciudad, con
los hundimientos heterogéneos consecuentes, de hasta 40 cm por afio en el Valle de Chalco y
de decenas de metros acumulados en otras regiones. Estos hundimientos han producido dafios
severos a las vialidades, las edificaciones y los sistemas de drenaje y de suministro de agua, lo
cual limita severamente la disponibilidad del agua, aunque continlen existiendo cantidades
enormes ahi presentes [FEMISCA, 2002]. Para atenuar estos problemas y satisfacer la
demanda sin extraer aun mas agua del subsuelo, se han construido acueductos para obtener
agua de las cuencas del Rio Lerma y del Cutzamala, con un caudal combinado de 20 m*/seg.
La extraccion del sistema Cutzamala requiere un bombeo de agua con un incremento de altura
de 1200 m vy alrededor de 130 km de distancia [National Research Council et al., 1995]. La
combinacién de este caudal con los incrementos de altura y la distancia recorrida, implican
una cantidad de energia de una magnitud muy superior a la de la extraccion local.

La energia minima tedrica para extraer el agua a partir de pozos es de 0.27 kWh/m® por cada
100 m de profundidad®. En la practica este valor puede elevarse a alrededor de 0.40 kWh/m®
debido al factor de eficiencia de los sistemas de bombeo [Cohen, et. al., 2004, p.11].

Dada la gran diversidad de condiciones topograficas que pueden existir en los acueductos, es
muy dificil establecer un costo energético del agua por concepto de traslado y parece haber
poca conciencia del costo energético del agua. Sin embargo, el medio de transporte mas
economico es el “ducto” (v.gr. oleoducto, acueducto). Una referencia encontrada para el
suministro de agua en el sur de California menciona valores entre 1.6 y 2.4 kWh/m®, de
energia necesaria para el suministro a partir de agua superficial, dependiendo del acueducto en
cuestion® [Cohen, et. al., 2004, p.2].

* Considerando que la energia potencial es E = mgh y que la masa de 1 m® de agua es 1000 kg, entonces

E = (1000kg)(9.81m/s%)(100m) = 981 000 J = 0.273 kWh.

> Los valores reportados en esa referencia varian entre 2000 y 3000 kWh por “acre-pie”. Un “acre-pie” es el
volumen contenido en un &rea de un acre con una profundidad de un pie. Esto equivale a 1 233 m®.
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Energia para el tratamiento

Afortunadamente en México existen muchos acuiferos subterraneos con agua razonablemente
limpia, que puede suministrarse sin tratamiento. Sin embargo, una porcion significativa del
agua superficial se encuentra contaminada (38% de los puntos de muestreo a nivel nacional,
en 2006, excedian el nivel aceptable de demanda quimica de oxigeno. Este pardmetro indica la
presencia de materia organica) [Conagua, 2007, p.53]. Existe tecnologia para tratar casi
cualquier nivel de contaminacién, pero involucra un costo y un consumo energético. Mas del
90% de las plantas de tratamiento en México se limitan Gnicamente a la remocion de sélidos
suspendidos, con tecnologias que no permiten remover materia organica ni solidos disueltos
[Conagua, 2007, p.98]. El consumo energético de este tipo de tratamientos es relativamente
pequefio, del orden de 0.04 kWh/m?, sin incluir el costo energético para la produccion de las
sustancias quimicas ni del bombeo subsecuente [Cohen, et. al., 2004, p.16].

Energia para la remocion de solidos disueltos

El caso méas dréstico de tratamiento, en términos energéticos, se da cuando la opcion a
considerar es la desalacion del agua de mar. En Baja California Sur ha sido necesario el
transporte de agua potable por barco desde otras zonas de México, con lo cual se establece una
“competencia” entre el costo del traslado y el costo de la desalinizacion. Dadas las
condiciones de drastica escasez de agua dulce en Baja California, en instalaciones hoteleras de
esa peninsula ha sido practica comun desde hace afios la desalinizacion por ésmosis inversa,
gracias al poder econémico de la industria turistica. En el afio 2006 estaban en operacién en
México 75 plantas de ésmosis inversa y dos de electrodidlisis, con una capacidad combinada
total de 1.18 m¥s, equivalentes al 1.3% del caudal tratado en el pais con fines de
potabilizacion [Conagua, 2007, p.98].

En 2006, se instald6 una planta
desalinizadora para uso municipal en Cabo
San Lucas, BCS, con una capacidad de 200
litros por segundo [La Jornada, 30/mar/10].
Ver figura 1.1. A principios de 2010 estaban
en proyecto otras plantas desalinizadoras por
6smosis inversa para las ciudades de
Ensenada y de La Paz, con capacidades
semejantes a la mencionada. [Conagua,
2008].

Mediante principios termodindmicos es
posible calcular la energia minima necesaria
para obtener agua pura a partir de agua de
‘ . mar. Considerando ésta a 25 °C con una
Figura 1.1. Planta desalinizadora por 6smosis  concentracion de 34 000 ppm de sales, la
inversa, de Cabo San Lucas [Conagua, 2008].  energia minima tedrica requerida es de 0.70
kWh/m? [National Research Council (2008),
p.74]. Este valor aumenta con la temperatura
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y con la salinidad. Es decir, conforme se concentra la salmuera, o0 si el proceso requiere o
implica mayor temperatura el valor minimo teérico puede subir a 1.0 kWh/m® o alin més.
Estos valores son obtenidos de la termodinamica del fendmeno de separacion, y por tanto son
independientes de la tecnologia que se emplee para ello. Todas las plantas desalinizadoras
consumen significativamente mas energia (ver seccion 1.3).

Tanto el transporte desde lugares lejanos como la desalinizacion, consumen una cantidad de
energia que es significativa para el costo final del agua. Dados los crecientes costos de la
energia, la consideracion del factor energético es importante para la factibilidad de los
proyectos de suministro de agua.

1.3. Panorama general de la desalinizacién®

La desalinizacion ha cobrado interés en diversas regiones del mundo donde se combinan los
siguientes elementos:

e Escasez de agua dulce respecto de la demanda, generalmente creciente.
e Disponibilidad de agua de mar o de agua salobre.
¢ Disponibilidad de energia o de poder econémico para adquirirla.

Estos elementos se encuentran en regiones tales como la costa del Mediterraneo —tanto en
Europa como en Asia y Africa—, en el Mar Negro, en toda la costa del Golfo Pérsico, en
algunas de las costas de Africa y de Australia, asi como en las costas del norte de México y el
sur de California.

Salinidad del agua de mar y niveles aceptables para consumo humano

El promedio de salinidad del agua de mar es de 35 000 ppm (equivalentes a 3.5% en masa) en
la region superficial. Este valor varia en el intervalo de 30 000 a 50 000 ppm, segun el balance
regional entre la evaporacion superficial, la precipitacion pluvial y el escurrimiento de agua
dulce de rios y casquetes polares. Por razones de este tipo el Océano Atlantico Ecuatorial es
mas salino que el Pacifico, y las salinidades del Mar Mediterraneo y el Mar Rojo son cercanas
a los niveles més altos mencionados arriba, mientras que en las costas del Pacifico mexicano
el agua esta alrededor del promedio [NODC, 2001]. Este dato es importante, porque cuesta
mas energia desalinizar el agua con mayor contenido de sales. Donde hay disponible agua
salobre, es preferible desalinizar ésta que la del mar. Sin embargo, donde méas se necesita la
desalinizacion es comun que la salinidad del agua sea mayor que el promedio mencionado.

® El Diccionario de la Real Academia Espafiola (DRAE) establece que la “desalinizacion” es “quitar la sal del
agua del mar o de las aguas salobres, para hacerlas potables o Utiles para otros fines”. El término “desalacion” se
usa para cualquier proceso de remocion de sales, mientras que “desalinizacidén” se limita al caso del agua. Por tal
motivo, en el presente trabajo y en lo sucesivo, se prefiere el término “desalinizacién” sobre “desalacion” que de
otro modo seria preferible por ser més breve y bien construido. En inglés el término desalination se utiliza en
forma similar.
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El objetivo de la desalinizacion es disminuir el nivel de sales hasta un nivel aceptable para el
uso que se le quiera dar. En el caso de la potabilizacion, se encuentran normas que permiten
hasta 1000 ppm, tal como la Norma Oficial Mexicana de 1994, NOM-127-SSA1-1994
(modificada el 20/oct/2000, pero sin cambiar este valor), mientras que la Organizacion
Mundial de la Salud (OMS) recomienda no exceder de 600 ppm y considera que un contenido
de sales por encima de 1000 ppm no es tolerable debido al sabor, pero no existen estudios que
demuestren a partir de qué valor de solidos disueltos totales el agua causa dafios a la salud
humana’. Por otro lado, la OMS también establece un valor minimo recomendado de 200 ppm
para los solidos disueltos totales, con base en consideraciones estrictamente de sabor, debido a
que el agua con muy baja salinidad es demasiado insipida, pero tampoco existe un limite
inferior para este parametro en funcion de la salud humana [WHO, 2008, p.218 y 445].

Panorama general de las tecnologias para desalinizacion

Con base en los principios que se expondran en la seccion 1.4, se han concebido diversos
procesos para separar el agua de la gran cantidad de sustancias disueltas que contiene en el
mar. Un esquema general de clasificacion de estos procesos se muestra en la tabla 1.1 y
algunos de éstos se exponen someramente en la seccion 1.5.

La International Desalination Association ha hecho inventarios mundiales de sistemas de
desalinizacidon con cierta frecuencia. Segun el realizado en 1998 [Bouros (2000)] existian mas
de cien paises en los que se practicaba la desalacion de agua de mar o salobre para su
potabilizacion. Notablemente, en ese afio en sdlo diez paises se concentraba el 75% de la
capacidad instalada, de los cuales los dos principales eran Arabia Saudita, con alrededor del
24% de la capacidad instalada mundial, y donde la fuente es agua de mar de alta salinidad; y
Estados Unidos, con alrededor del 16%, donde mé&s frecuentemente se utiliza agua salobre
como materia prima.

La figura 1.2 muestra la distribucion de la capacidad instalada mundial en 1998, en funcion
del tipo de tecnologia utilizada. Con esta informacion se ve que la tecnologia mas abundante
era la destilacion flash multietapa, MSF (44%) vy la siguiente era la 6smosis inversa, RO
(42%). Estas dos tecnologias juntas sumaban el 86% de los sistemas. Sumando la 6smosis
inversa con la electrodialisis (48%) y la destilacion flash con la destilacién en mdltiples
efectos y la compresion de vapor (52%), puede verse también que aproximadamente la mitad
de la capacidad instalada trabajaba por medio de procesos térmicos y la otra mitad por medio
de membranas.

Para el contexto del presente trabajo es importante sefialar que la mayoria de las plantas
desalinizadoras operan mediante energia fosil, es decir, la abundancia relativa de las diversas
tecnologias no debe interpretarse en funcion de su compatibilidad con fuentes de energia
renovables.

" Para substancias quimicas especificas y para diversos radicales i6nicos, si existen limites establecidos y estan
reportados en el documento citado, pero no existe un limite establecido en funcién de la salud humana para el
concepto “solidos disueltos totales”.
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Tabla 1.1. Clasificacion de los procesos de desalinizacion.

Principio Principio
e Proceso
General Especifico
« Destilacién en muiltiple efecto (MED®)
Equilibrio e Destilacion flash multietapa (MSF®)
Liquido-Vapor e Destilacién por compresion de vapor (VClO)
« Destilacién por membranas (MD)
Equilibrio
de _
Equilibrio L
F AT .
ases Liquido-Sélido e Congelacion
Saturacion de ¢ Destilacién solar
vapor en aire e Humidificacion-deshumidificacion
Osmosis o Osmosis Inversa (RO™)
Membranas
Didlisis ¢ Electrodialisis (ED)
vc  Otros
ED '\1';? a0 <1%

6%

MSF
44%

RO
42%

Figura 1.2. Distribucion de la capacidad instalada de desalinizacién mundial,
segun el tipo de tecnologia utilizada [Bouros (2000)].

8 por sus siglas en inglés, multi effect distillation.
® Multi stage flash.

1% vapor compression.

1 Membrane distillation.

12 Reverse osmosis.
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Energia involucrada en procesos de desalinizacion

Las plantas desalinizadoras operan en condiciones lejanas al minimo tedrico expuesto en el
apartado 1.2. Una planta de ésmosis inversa con recuperacion de energia, construida en Santa
Barbara, California, operé a partir de 1992 con un consumo de energia de 5.4 kWh/m®
[Spiegler and El-Sayed, 1994, p.125]. Algunos proyectos con tecnologia mas moderna de
Osmosis inversa se estima que pueden operar con un consumo energético entre 3.6 y 4.5
kWh/m? [Cohen, et. al., 2004, p.12].

Otras alternativas para la desalinizacion, diferentes a la 6smosis inversa, tienen diversas
ventajas y dificultades que se presentan mas adelante. Los consumos energéticos de estas
alternativas, reportados de plantas en operacion (es decir, no de consideraciones tedricas) para
desalinizar agua de mar®3, se muestran en la tabla 1.2. Los procesos de destilacién consumen
calor y energia eléctrica, mientras que la 6smosis inversa Unicamente requiere electricidad.

Tabla 1.2. Consumo energético por unidad de volumen,
de diversas tecnologias desalinizadoras [Ettouney and Wilf, 2009, p.80]. Ver parrafo siguiente.

Tipo de proceso Equci:\?(ljl?erznte Electricidad Energia Total
KWh/m?® KWh/m® KWh/m?® kJ/kg
Osmosis inversa 0 3.5-5.0 3.5-5.0 12-18
Destilacion con multiples efectos 4.5 1.2-2.0 5.7-6.5 20 - 23
Destilacion flash con miltiples etapas 14.0 3.0-4.0 17.0-18.0 60 — 63

En la tabla anterior, la dsmosis inversa aparenta ser la tecnologia con menor consumo
energeético. Sin embargo, esta tecnologia ordinariamente se mueve mediante energia eléctrica.
La energia eléctrica puede obtenerse de diversos recursos energéticos, pero debido a la
eficiencia de conversion de los ciclos termodindmicos y a las pérdidas por transmision
eléctrica, cuando la electricidad se obtiene de combustibles fésiles, se requieren de 3 a 5
unidades de energia por cada unidad entregada como energia eléctrica. EI promedio de este
valor para México, en 2008, fue de 3.3 [SENER, 2009'"]. Por tanto, haciendo un analisis de
ciclo de vida en el aspecto energético™, la 6smosis inversa no resulta ser la mas conveniente:
los valores de la tabla anterior, en términos de energia fosil son de 12 a 17 kWh/m® (40 a 58
kJ/Kg).

13 |_as plantas que desalinizan agua salobre consumen menos energia por unidad de volumen producido. La
desalinizacion de agua salobre es una practica comin en Florida y tiene potencial en Tamaulipas y la Peninsula
de Yucatan, dada la abundancia de agua subterranea salobre.

4 valor obtenido del Balance Nacional de Energia 2008, Diagrama 15, pagina 81 [SENER, 2009]. Con los datos
de ese diagrama se obtiene una eficiencia promedio de 36.5% en la conversion de energia fosil a electricidad (el
promedio es ponderado por el volumen de produccidn de cada recurso energético: carbon, diesel, combustoleo y
gas natural). EI mismo diagrama muestra que de la energia eléctrica neta producida a la entregada al consumidor
final hay un factor de 81.8% de eficiencia, lo que produce una eficiencia global del energético fosil al
consumidor, de 29.9%

1> La informacién mencionada no toma en cuenta la energia necesaria para extraer los energéticos fésiles del
subsuelo, ni para refinarlos o acondicionarlos de algin modo.
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Como se ve de en la tabla 1.2, més las consideraciones del ciclo de vida energético, y
comparando con los datos de la seccion 1.2, la desalinizacion, por cualquier via, es un proceso
costoso en términos de energia: el minimo tedrico de energia por unidad de volumen para
desalinizar equivale a la energia minima tedrica para bombear el mismo volumen a 300 6 400
metros de altura. En la practica, ya considerando las eficiencias reales, los procesos de
desalinizacion consumen la energia requerida para bombear el mismo volumen entre 1000 y
4000 metros de altura.

Otros aspectos técnicos involucrados en la desalinizacion

La ingenieria de una planta desalinizadora va mucho mas alla de las consideraciones
mecénicas y fisicoquimicas para la separacion de las sales del agua: requiere tomar en
consideracién diversos factores especificos en el manejo de agua marina, varios de ellos
ausentes en los sistemas de suministro de agua dulce. Entre éstos destacan particularmente los
gue se mencionan enseguida, que constituyen temas de estudio en si mismos y quedan fuera
del alcance del presente trabajo:

e El disefio y mantenimiento del sistema de alimentacion.

e La corrosion galvanica, acentuada por la presencia de iones en solucién, que hacen del
agua de mar un medio propicio para este fenémeno,

e Las incrustaciones de diversas sales en las tuberias y las superficies de intercambio de
calor, tales como el carbonato de calcio, CaCOg, y las de solubilidad inversa que afectan a
los procesos térmicos, como el sulfato de calcio, CaSO,.

e la presencia de organismos vivos que colonizan los equipos, tal como ocurre en cualquier
instalacion marina,

e Los impactos ambientales de la salmuera rechazada y del calor liberado a los ecosistemas
cercanos.

Importancia y pertinencia de la desalinizacion

El alto costo energético de la desalinizacidn suele manejarse como argumento para descartarla
a priori como una alternativa para el suministro de agua potable. Es claro que donde el agua
dulce es cercana y accesible no hay lugar para la desalinizacion. Sin embargo, ademas de lo
mencionado arriba, es posible encontrar lugares y condiciones donde desalinizar resulte méas
factible que transportar el agua dulce desde lugares lejanos. Esto puede ocurrir por alguna de
las siguientes razones o por una combinacion de ellas:

e Consideraciones puramente energéticas, como las descritas en apartados anteriores, con
sus implicaciones en lo econdmico y en lo ambiental.

e Consideraciones econdmicas: el factor energético es muy importante desde el punto de

vista econdémico. En la 6smosis inversa la energia puede representar el 40% del costo total
[Cohen, et. al., 2004, p.12]. Sin embargo, en proyectos de grandes acueductos contra los
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cuales comparar la desalinizacion, la inversion de capital inicial puede representar
cantidades significativamente mayores que las requeridas para la desalinizacion local. Con
esta perspectiva, pese al factor energético la desalinizacion puede resultar mas economica.

e Consideraciones ecoldgicas: actualmente se considera como una practica inaceptable el
obtener agua de una cuenca para verterla en otra, como ocurre con muchos acueductos
construidos en los siglos XIX y XX. Por otro lado, en lugares donde el agua es escasa,
respetar los contados cuerpos de agua o disminuir su extraccion debido al uso de la
desalinizacion, tiende a atenuar los dafios al ecosistema.

e Consideraciones climaticas: en lugares con propension a la sequia, la desalinizacion resulta
una alternativa mucho mas confiable que la obtencién de agua a partir de cuerpos de agua
superficiales o subterraneos sujetos a recarga pluvial.

e Consideraciones de calidad del agua: las tecnologias desalinizadoras son reconocidas por
la buena calidad del agua que producen cuando se operan adecuadamente. Esto puede
utilizarse para mejorar la calidad del agua obtenida de acuiferos salobres o con intrusion
salina, al utilizar el agua desalinizada para disminuir la cantidad de solidos disueltos totales.

En el caso del presente trabajo, ademas, se trata de un sistema idoneamente adaptable al
aprovechamiento de la energia solar. Esta fuente de energia tiene las ventajas de ser renovable,
no productora de gases de efecto invernadero y generalmente disponible en abundancia en
lugares costeros donde el agua dulce escasea. Sin embargo, su aprovechamiento también es
costoso y esto constituye un reto importante en términos de la factibilidad econdémica de la
desalinizacién impulsada por energia solar.

1.4. Principios fisicoquimicos para la desalinizacion

Se conocen diversos principios o combinaciones de éstos que pueden emplearse para separar
las sales del agua de mar y producir agua dulce. Con el objetivo de ofrecer un panorama de los
principios mas empleados, para dar contexto al presente trabajo, pero sin pretension de
exhaustividad, estos principios pueden clasificarse en tres grandes familias: los basados en
equilibrios de fases, los de 6smosis inversa y los impulsados por un potencial eléctrico.

Equilibrio de fases

En un diagrama de presion contra temperatura, el agua tiene regiones claramente definidas de
existencia natural en forma sélida, liquida o gaseosa. Las lineas que separan esas regiones son
las lineas de equilibrio entre dos fases. En el caso del agua en las condiciones de temperatura y
presidén que se encuentran en la naturaleza, se dan los siguientes equilibrios: sélido-liquido,
solido-vapor y liquido-vapor.

Un concepto esencial en los equilibrios de fases es que estos se dan entre fases de una misma
sustancia pura. Cuando se tiene una solucion es posible utilizar este principio para separar sus
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componentes. Tomando como ejemplo el caso de una solucidn de cloruro de sodio (NacCl) en
agua, mediante los siguientes equilibrios es posible separar sus componentes:

e Equilibrio del solvente liquido con su fase solida: al enfriar la solucion, el primer hielo
formado es agua pura; no contiene sales. Al fundirlo se obtiene agua liquida libre de sales.

e Equilibrio del solvente liquido con su fase gaseosa: al evaporar la solucién, el vapor es agua
pura; no contiene sales. Al condensarlo se obtiene agua liquida libre de sales.

e Equilibrio del soluto liquido con su fase solida: al saturar la solucion, los cristales formados
son de NaCl puro; no contienen agua®®.

El primer caso se puede utilizar para purificar agua mediante congelacion, como sucede en
forma natural al congelarse el agua en los océanos muy frios, como el Océano Polar Artico.
Salvo los efectos de contaminacion por encontrarse en contacto directo con el agua de mar, los
icebergs, més correctamente llamados témpanos de hielo, son esencialmente de agua pura®’.
Debido al costo energético de la refrigeracion, la tecnologia asociada con este principio es
factible sélo en lugares con clima frio, es decir, no es de interés para el presente trabajo.

Los procesos mas comunes para la desalinizacion térmica aprovechan el segundo caso: si la
solucién de la cual se parte —en este caso agua de mar— contiene agua y sales no volatiles,
entonces los procesos evaporativos sélo generan vapor de agua'®,

El tercer caso se utiliza en la operacion unitaria Ilamada cristalizacion, que es comun en los
procesos en los que se obtiene un sélido a partir de una solucion, como en la fabricacion de
sosa, de sal comun o de azucar.

La figura 1.3 muestra la grafica de equilibrio liquido-gas del agua pura, con la temperatura en
el eje de las abscisas y la presion en el de las ordenadas, en un intervalo de temperaturas
factible para la desalinizacion por via térmica. Respecto de las condiciones de equilibrio, el
vapor existe a mayor temperatura y/o menor presion. En la grafica esto se traduce en que
debajo de la linea de equilibrio, o a la derecha, el agua se encuentra en fase gaseosa.
Viceversa, por encima de de la linea de equilibrio, o a la izquierda, el agua se encuentra en
fase liquida.

Si se calienta paulatinamente el agua bajo una presion total dada, por ejemplo 101.3 kPa (1
atm), se produce ebullicion del liquido en el momento en que la presién de vapor iguala a la
presion total. En estas condiciones la presion sobre el agua se debe Unicamente al propio vapor
del agua (es decir, se desplaza al aire). A partir de ahi, si se suministra el calor suficiente para
mantener constante la temperatura, la produccion de vapor se produce en el seno del liquido;

16 Al llegar a la saturacion de la sal, la cristalizacion se da entre los iones Na* y CI~ para formar cristales de NaCl.
Esto no significa que a su vez esos cristales estén secos, es decir, libres de la solucion acuosa. Sin embargo, los
cristales propiamente contienen Unicamente la sustancia pura. En el caso de otras sales la cristalizacion se da en
forma hidratada, pero quimicamente pura.

" También se forman témpanos de hielo donde los glaciares desembocan en el mar, es decir, a partir de agua
dulce. Por tanto, no todos los témpanos “demuestran” el efecto mencionado.

'8 Cuando los procesos son violentos, lo cual se realiza con objeto de aumentar su productividad, es frecuente que
la corriente de vapor arrastre pequefias gotas de salmuera o cristales de sal, pero esto se debe a procesos
estrictamente mecanicos; no fisicoquimicos.
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no sélo en su superficie'®. En el caso particular de que el agua (pura) se encuentre a 101.3 kPa
de presién (1 atm), su temperatura de ebullicién es 100 °C, como lo muestra el punto resaltado
en la linea de equilibrio de la figura 1.3, pero es posible obtener ebullicion del agua liquida a
cualquier temperatura entre el punto triple y el punto critico, con la condicién de someterla a
una presion ligeramente menor que la de equilibrio que le corresponde segun la gréafica.
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Figura 1.3. Presion de vapor del agua pura en funcién de su temperatura.”’

Cuando lo que se tiene en fase liquida no es una sustancia pura sino una solucién, como el
agua de mar, lo expuesto arriba cambia en aspectos importantes para el tema que nos ocupa.
Las soluciones de solutos no volatiles en agua muestran los siguientes cuatro fendmenos
asociados con el equilibrio de fases:

¢ Disminucion de la presion de vapor respecto de la del agua pura.

e Descenso de la temperatura de solidificacion respecto de la del agua pura.

e Aumento de la temperatura de ebullicién, en todo el intervalo de presiones, respecto de la
del agua pura.

e Aparicion de la presién osmdtica.

Estas cuatro propiedades son manifestaciones de un mismo fenomeno: la diferencia de
actividades® entre el solvente en solucién y en estado puro. En diversos procesos de
desalinizacion figuran estas propiedades.

9 En el interior del liquido existe una presién hidrostatica que hace que la misma salmuera se encuentre a mayor
presidn conforme aumenta la profundidad. Por esta razon, en un recipiente profundo con liquido a una
temperatura uniforme, la ebullicion tiende a ocurrir Unicamente en la parte superior, debido a que la parte inferior
se encuentra a una presion que requiere mayor temperatura.

20 Gréfica construida con informacién de El-Desouky (2002) p. 545.

2! La actividad en este contexto se refiere a la correspondiente al potencial quimico o energia libre de Gibbs.

12



Antecedentes, contexto y justificacion del proyecto

La disminucion de la presion de vapor en una solucién implica que, para que su presion de
vapor alcance el valor de la presion externa a la cual se encuentra el sistema, sea necesario
incrementar un poco mas la temperatura que lo que seria necesario para el agua pura, lo cual
equivale a aumentar la temperatura de ebullicion.

La figura 1.4 muestra la elevacion de la temperatura de ebullicion del agua de mar como
funcién de la temperatura y de la salinidad. El intervalo de temperaturas corresponde
aproximadamente al que se maneja en operaciones de desalinizacion. El caso de la salinidad
media del agua de mar (35 000 ppm) se indica por la linea azul, y muestra que el aumento de
su temperatura de ebullicion es de alrededor de 0.5 °C. Sin embargo, en los diversos procesos
de desalinizacion la salmuera se va concentrando a medida que se le extrae el agua por
evaporacion, por lo que su salinidad aumenta hasta niveles mayores a los indicados en la
gréfica, y la elevacion de la temperatura de ebullicion pude llegar a ser de varios grados.
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Figura 1.4. Elevacién de la temperatura de ebullicion del agua
como funcién de la temperatura y la salinidad, a 1 atm.?

Osmosis inversa

La 6smosis es el paso selectivo de sustancias a traves de una membrana semipermeable, es
decir, que permite el paso de cierto tipo de moléculas pero no de otras. Para el caso especifico
de la desalinizacion, se han desarrollado membranas que permite el paso del agua pero no el
de los iones salinos en solucion.

El hecho mismo de que una membrana sea permeable para una sustancia, propicia el
establecimiento de condiciones de equilibrio termodinamico de esa sustancia en ambas caras
de la membrana. Si de un lado de la membrana se tiene el agua y del otro lado se tiene una

22 Gréfica construida con informacién de El-Dessouky (2002), p. 567.
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solucion acuosa, se establece una diferencia de potencial quimico a través de la membrana,
motivado por el hecho de que la actividad del agua en la solucidn es menor que la del lado en
que se encuentra puro. Esa diferencia de potencial quimico se traduce en una tendencia
efectiva y espontanea del agua a moverse a través de la membrana desde la region donde se
encuentra en forma pura, hacia el lado de la solucién®.

La 6smosis, pues, es el resultado de la tendencia natural a igualarse las concentraciones en
ambos lados de la membrana. Dicho de otro modo, dado que lo Unico que puede pasar a través
de la membrana es el agua pura, la tendencia es a diluir la solucion de un lado tomando agua
pura 0 menos concentrada del otro lado de la membrana. El objetivo de un proceso de
desalinizacion es exactamente lo contrario a lo que ocurre espontaneamente en la 6smosis y
por eso se denomina ésmosis “inversa”.

El potencial quimico de una sustancia en solucion es funcién de la temperatura, la presion y la
concentracion. Por tanto, la diferencia de potencial quimico que hace espontaneo el paso del
agua desde donde esta4 pura hacia donde estd en solucion puede revertirse induciendo una
diferencia de presiones o de temperaturas. Especificamente, el proceso de 6smosis inversa
consiste en aumentar drésticamente la presion en el lado de la solucion, de modo que el
potencial quimico del agua en este lado, pese a estar en solucidn, sea mayor que en el lado del
agua pura, que se encuentra a una presion menor, con lo cual el flujo a través de la membrana
es de la solucion hacia el solvente puro. Técnicamente, lo que se requiere es aplicar, del lado
de la solucion, una presion significativamente mayor a la presion osmatica, que es la presion
de equilibrio entre el solvente puro y el solvente en solucidn, a la concentracion y temperatura
dadas.

Asi pues, el proceso de 6smosis inversa es un proceso que combina dos factores muy
especificos: una membrana semipermeable suficientemente robusta, selectiva y confiable,
junto con un sistema de bombeo de alta presion. Por tanto, aunque el origen del fendmeno de
la presion osmoética es termodinamico, el proceso de 6smosis inversa es esencialmente
mecanico.

Potencial eléctrico

Las sales del agua marina se encuentran disueltas en forma de iones. Un principio util para la
desalinizacion consiste en la aplicacién de un potencial eléctrico adecuado para mover los
aniones y los cationes hacia los correspondientes electrodos de carga opuesta. Este proceso se
realiza en celdas electroquimicas adecuadas, proveyendo un modo de lograr la separacion
efectiva entre el agua y las sustancias disueltas, una vez que éstas han migrado hacia los
electrodos.

23 Este fenémeno es idéntico al que se da cuando en una solucion existen regiones con diversas concentraciones:
en forma esponténea, dado el tiempo suficiente y en ausencia de otros factores contrarios, las concentraciones
tienden a homogeneizarse por difusion. La diferencia de potenciales quimicos es también la fuerza impulsora de
la difusion.
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En la electrodidlisis, por ejemplo, se utilizan membranas (diferentes a las de la 6smosis) que
permiten el paso de los iones hacia los electrodos correspondientes, logrando asi tres regiones
dentro de la celda electroquimica: una regién con mayor concentracion de aniones, otra con
mayor concentracion de cationes y otra intermedia en la que la salmuera disminuye su
concentracion de sales por migracion de éstas a través de las membranas mencionadas,
impulsadas por el potencial eléctrico. De esta region intermedia se obtiene el agua con menor
concentracion de sales.

Asi pues, aunque la 6smosis y la electrodialisis suelen agruparse como “procesos mediante
membranas” (ver mas abajo), en realidad son procesos sustancialmente diferentes desde el
punto de vista fisicoquimico y de su operacion practica.

1.5. Tecnologias para la desalinizacion

En las secciones siguientes se exponen brevemente los procesos de la tabla 1.1 que son mas

facilmente energizados mediante energia solar, junto con una breve discusion de sus ventajas y
desventajas para aplicarlos a la desalinizacién mediante este recurso energético.

Procesos mediante equilibrio liquido-vapor

La forma mas intuitiva y antigua de obtener agua potable a partir del agua de mar es mediante
evaporacion y condensacion del vapor. Ademas, es la que utiliza la naturaleza en el ciclo
hidrolégico. El principal inconveniente con este enfoque es, de nuevo, el factor energético. El
calor de vaporizacién del agua (pura) es 2 332 kJ/kg [NIST] que, convertido a las unidades
usadas arriba, equivalen a 647.8 kWh/m® un valor entre 40 y 200 veces mayor a los
mencionados en la tabla 1.2 y entre 600 y 900 veces mayor a los valores minimos tedricos
necesarios para el proceso de separacion de la sal del agua, mencionados en el apartado 1.2.

Sin embargo, al condensarse el agua cede integramente esa misma cantidad de calor.
Entonces, desde el punto de vista tecnoldgico, esta propiedad puede utilizarse para recuperar
calor y reintegrarlo al proceso si se cumplen ciertas restricciones termodinamicas. Los costos
econdmico y ecologico de la energia implican que, para usar la evaporacion en procesos de
desalinizacion es imperativo aprovechar el calor de condensacion.

Los dos procesos mas desarrollados para desalinizar con base en el equilibrio liquido-vapor
son la destilacion en multiple efecto y la destilacion flash multietapa. Ambos procesos se
concibieron con objeto de recuperar el calor de vaporizacion del agua.

La destilacion en multiple efecto (MED) consiste en una serie de recipientes en los que se hace
ebullir la salmuera, mediante el suministro de vapor. Esa ebullicion produce vapor que, al
condensarlo, se convierte en agua dulce que entrega integro su calor de vaporizacion. Este
calor se utiliza en un segundo “efecto”, que es un arreglo similar al primer recipiente, con la
diferencia de que se opera a una temperatura menor, para propiciar los gradientes térmicos
necesarios, y por tanto a menor presion, de acuerdo con la gréfica de la figura 1.3, con objeto
de lograr la ebullicion a esa nueva temperatura, como se expuso en la seccion 1.4. Este
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esquema se repite sucesivamente, logrando asi reaprovechar el calor. La MED suele operarse a
temperaturas inferiores a 70 °C, lo cual permite trabajar con menos pérdidas de calor y con
menor formacién de incrustaciones, especialmente de los sulfatos que muestran solubilidad
inversa. Alrededor del mundo existen decenas de plantas que operan bajo este principio,
principalmente en los paises del Golfo Pérsico. En 2006 entr6 en operacion la planta mas
grande de este tipo, en Hidah, Bahrain, con diez unidades capaces de producir 27 300 m*/dia,
que dan un total de 273 000 m®/dia equivalentes a 3.2 m®seg [Ettouney and Wilf, 2009, p.83].
Una exposicién detallada del proceso y el modelado matematico de la MED se encuentra en
El-Dessouky and Ettouney (2002), p.148.

La destilacion flash multietapa (MSF) tiene similitud con el proceso anterior, pero en vez de
lograr la ebullicién a la presion que le corresponde a la salmuera segun su temperatura (figura
1.3), mediante una valvula se deja expandir en un recipiente a menor presion, con lo cual se
logra una evaporacion explosiva y violenta (llamada “flash”). El vapor asi generado se
condensa en un intercambiador de calor en el que se aprovecha el calor de condensacién para
precalentar la salmuera que posteriormente serd sometida al proceso descrito. La salmuera que
no se evapora, todavia caliente, se somete al mismo proceso en un recipiente a menor presion,
por lo que sufre de nuevo el mismo proceso de evaporacion violenta. En este nuevo “efecto”
se recupera otra fraccion del calor. Este proceso se repite mas de veinte veces, con objeto de
recuperar la mayor cantidad de calor. Para lograr esto se requieren temperaturas mayores que
las que requiere la MED, mayores a 110 °C en la etapa de mas alta temperatura. La tecnologia
MSF ha resultado muy confiable y existen instalaciones que han trabajado mas de 35 afios, lo
cual ha permitido la produccion de agua con costos competitivos respecto de la dsmosis
inversa. La planta més grande y reciente para desalinizar mediante MSF estd en Shoaiba,
Arabia Saudita, y opera a partir de 2009; cada unidad tiene 22 etapas y produce 73 645 m*/dia;
estd compuesta por doce unidades, lo que da un total de casi 900 000 m%dia (> 10 m*/seg)
[Ettouney and Wilf, 2009, p.87]. Una exposicién de este proceso, aplicado especificamente a
la desalinizacion, con modelos matematicos detallados, se encuentra en El-Dessouky and
Ettouney (2002), p.272.

Ambos procesos, MED y MSF son intensivos en consumo de energia térmica y por tanto
pueden ser impulsados mediante energia solar del tipo térmico, ademas de que la energia
mecénica (bombas y compresores que requieren energia eléctrica) puede suministrarse con
colectores fotovoltaicos. Un problema técnico que surge con estas tecnologias es que las
condiciones de operacion de cada efecto deben ser muy precisas tanto en presion como en
temperatura, para mantener cada “efecto” o “etapa” en los puntos correspondientes de la figura
1.3, mientras que la energia solar es inherentemente variable. Esto implica acoplar los
procesos de MED y MSF a grandes almacenes térmicos o a sistemas de suministro de energia
complementaria. Varios autores han trabajado en la Plataforma Solar de Almeria (Espafa),
evaluando las factibilidades técnica y econdémica de combinar un proceso MED con el uso de
la energia solar, lo cual ha resultado técnicamente factible, pero econémicamente menos
rentable que otras alternativas en estudio [Garcia-Rodriguez y Gémez Camacho (1999),
Blanco, et. al., (2002)].
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Procesos de desalinizacion mediante membranas

Los procesos mas usuales para la desalinizacion mediante membranas se basan en alguno de
los dos principios mencionados en la seccion 1.4: 6smosis inversa o electrodialisis.

Debido a que la dsmosis inversa requiere energia mecénica, la forma mas practica de hacer
desalinizacion solar mediante ésmosis inversa es por medio de bombas eléctricas que a su vez
obtienen la energia de un banco convencional de fotoceldas, con o sin baterias [Ghermandi y
Messalem (2009)]. Con menor frecuencia se encuentran proyectos en los cuales el trabajo
mecénico se suministra al sistema mediante un ciclo termodindmico adaptable a la energia
solar [Delgado-Torres y Garcia-Rodriguez (2007)]. También con menor frecuencia que la
6smosis inversa se encuentran estudios sobre procesos de electrodialisis acoplados con energia
solar, aplicados a la desalinizacion de agua salobre, mas que a agua marina [Rheinlander and
Geyer, 2009, p.206].

El principal problema el acoplamiento de plantas de Gsmosis inversa con sistemas
fotovoltaicos consiste en la relativamente baja eficiencia de las fotoceldas, que se ha reportado
del orden del 5 al 15 por ciento [Solar Server, 2010], junto con su alto costo. Esa eficiencia se
ve afectada por posteriores factores de eficiencia de las baterias, los inversores y las bombas,
lo cual implica que, aunque técnicamente factible y confiable, la desalinizacion solar mediante
O6smosis inversa encuentra dificultades economicas, que pueden atenuarse usando un sistema
hibrido solar-eélico o solar-hidrocarburo [Ghermandi y Messalem (2009)]. Se prevé que el
aumento en la demanda de agua en lugares aridos, junto con el incremento de los costos de los
hidrocarburos, aumente la factibilidad econémica de estas tecnologias. No estd dentro del
alcance del presente trabajo el estudio de estos procesos, pero conviene mantenerlos en
perspectiva.

Procesos por saturacién de vapor en aire

En esta seccion se presentan los procesos que se basan en evaporar el agua de la solucién
salina y condensar el vapor en un punto diferente, para lo cual aprovechan el aire como medio
para transporte del vapor de agua. En estos procesos no hay ebullicion, lo cual implica
ventajas y desventajas. La principal ventaja, desde el punto de vista de su compatibilidad con
la energia solar, consiste en que su productividad se adapta “automaticamente” a la energia
disponible y no requiere condiciones fijas para su operacion, tal como ocurre con la MED y la
MSF. Una segunda ventaja consiste en una menor tendencia a formar depdsitos salinos,
porque se puede operar a menor temperatura que la requerida para la ebullicion, con lo cual es
posible evitar o minimizar las condiciones térmicas que propician las incrustaciones. La
principal desventaja consiste en que los procesos de transferencia de calor son mas lentos por
dos razones: la primera, los coeficientes de transferencia de calor, debido a la presencia del
aire, son menores que los que se logran con los equilibrios liquido-vapor, y la segunda, debido
a que no se logran temperaturas tan altas en la zona de evaporacion, los gradientes térmicos
son menores.
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Se encuentran reportados dos tipos de procesos bajo esta clasificacion: el destilador solar, que
se ha usado industrialmente desde el siglo XIX, y los procesos por humidificacion-
deshumidificacién, que se han desarrollado recientemente.

Destilacion solar

Este proceso fue concebido especificamente para aprovechar la energia solar. La salmuera se
vierte en charolas extensas y poco profundas, de alta absortancia, en las cuales se capta la
energia solar y se transfiere a la salmuera, que paulatinamente aumenta su temperatura. La
charola esta cubierta por una placa de vidrio o plastico adecuado, con una inclinacién de 6° a
30°, y todo el sistema esta esencialmente sellado para evitar fugas de vapor. En condiciones
normales de operacion, la cubierta se mantiene a menor temperatura que el agua de la charola.
La cavidad entre la salmuera y la cubierta contiene aire a la presion atmosférica, a través del
cual se mueve el vapor de agua, mediante difusién y conveccion. La diferencia de
temperaturas implica también una diferencia en las presiones de vapor del agua entre la
salmuera y la cubierta, lo cual a su vez hace que el aire, que se satura de vapor en las
condiciones de la salmuera (evaporador) se encuentre sobresaturado en las condiciones de la
cubierta (condensador). La consecuencia de estas diferencias es que el agua, sin sales, se
condensa en la superficie interior de la cubierta y escurre en forma de una pelicula de agua
hacia sus partes mas bajas, donde es recolectada para ser extraida del destilador.

Existe una variedad de disefios que utilizan geometrias diferentes para la destilacion solar. El
mas comun, por simple y confiable, es el que en México se denomina “de caseta”. Una
referencia clasica sobre diversos tipos de destiladores solares es la que presenta Malik (1982).
En nuestro pais esta disponible el documento publicado por la Asociacién Nacional de Energia
Solar (ANES) sobre Potabilizacion de Agua mediante Energia Solar, editado por Hermosillo
(2005). La referencia mas completa y actual sobre este tema se debe a Tiwari y Tiwari (2008).

El destilador solar de caseta, como objeto de investigacion, sigue vigente. Asi lo muestran los
autores siguientes, que han hecho recientemente investigacion tedrica y experimental acerca
de los elementos de los que estd compuesto este destilador, tales como el efecto del area de
condensacion [Fath y Hosny (2002)], diferentes geometrias [Al-Hayek y Badran (2004)], la
profundidad del agua contenida en la charola [Tripathi y Tiwari (2005)], modos particulares de
concentrar la energia solar y entregarla al sistema sin pasar por la obstruccion de la cubierta
[Yadav y Yadav (2004)] y modelo matematico y solucion numérica de la doble difusion —
térmica y de masa— dentro de la cavidad del destilador [Papanicolau y Belessiotis (2005)].
Tiwari et al. (2003) presentaron una revision del estado del arte en la edicién de Solar Energy
75 (2003) dedicada a este tema.

Este vigor en la investigacion sobre destiladores solares se debe a que para la desalinizacion
en muy pequefia escala, del orden de decenas de litros por dia, en forma distribuida, la
destilacion solar es el proceso mas sencillo, confiable y econdmico. Sin embargo, cuando se
requieren producciones de otros 6rdenes de magnitud, ésta no resulta factible técnica ni
econdémicamente, porque al no haber reaprovechamiento del calor, el area requerida para la
destilacion resulta demasiado grande. Se ha mostrado que el destilador solar convencional no
presenta una economia de escala [Al-Hallaj et al., 2006, p.172]. Su eficiencia térmica
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dificilmente sobrepasa el 35%. Su productividad varia alrededor de los 4 a 6 litros diarios por
metro cuadrado de coleccion solar y es fuertemente dependiente de variables meteoroldgicas
tales como la temperatura ambiente y la velocidad del viento, ademas de la irradiacion solar.

Debido a las limitaciones expresadas en el parrafo anterior, la destilacién solar no es la opcion
a tomar en el presente trabajo de investigacion.

Humidificacién y deshumidificacion de aire

Los procesos de este tipo se basan en el manejo de aire con diversos contenidos de humedad
segun la temperatura: en una region del sistema se aumenta la humedad absoluta del aire lo
méas posible, aumentando para ello su temperatura y alimentandole tanta agua como sea
posible, y en otra region se enfria el aire humedo, con lo cual se produce la condensacion de
todo el vapor que esta por encima del nivel de saturacion a esta temperatura relativamente
baja. El aire queda saturado, es decir, con el 100% de humedad relativa, pero con menor
humedad absoluta que a la temperatura alta. Por esta razon estos sistemas se denominan de
“humidificacion y deshumidificacion” del aire, y los abreviaremos como HD. Los destiladores
solares descritos en la seccion anterior son un caso particular de aplicacién de este principio.
La diferencia principal consiste en que mientras los destiladores solares cuentan Unicamente
con su geometria para captar la energia solar, producir la humidificacién del aire y producir la
condensacion del agua, todo ello simultdneamente y con los mismos elementos fisicos, los
sistemas mas recientes hacen un uso mas efectivo de la energia debido a que cuentan con
elementos especificos y disefiados para cada operacion (evaporador, condensador, etc.) y
también estan concebidos para reutilizarla.

La figura 1.3 muestra la presién de vapor, que es la presion de equilibrio liquido — gas cuando
solo existe agua en el sistema. Cuando la evaporacion del agua se da en presencia de aire, la
presion de vapor adquiere un significado particular: es la presién parcial del vapor de agua en
el aire humedo.

La figura 1.5 muestra la misma curva de presion de vapor de agua, pero ahora en relacion con
una presion total. En el ejemplo de la figura 1.5 se considera el caso de la presién total de
101.3 kPa (1 atm). La linea horizontal anaranjada muestra esta presion total. Conforme
aumenta la temperatura en el eje de las abscisas, aumenta la presion de vapor y por tanto la
proporcidn de agua en el aire himedo. Las flechas verticales rojas muestran la fraccién de aire
“puro” y las azules la fraccion de vapor de agua en la mezcla gaseosa si se mantiene la presion
total a 101.3 kPa (1 atm). Se muestran los casos particulares de 60, 80 y 90°C.

Considérese el caso de aire a 60°C y 101.3 kPa (1 atm), en contacto con agua a esa misma
temperatura. La presion correspondiente del vapor del agua es 19.9 kPa. Si se disponen las
condiciones para que el agua se evapore hasta la saturacion, se tendran 19.9 kPa de vapor de
agua en 101.3 kPa de presion total, es decir, un 19.7% de agua en el aire humedo. Este
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porcentaje de presion (o de moles) corresponde a lo que en psicrometria y meteorologia se
denomina 100% de humedad relativa.**
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Figura 1.5. Presion parcial del vapor de agua en aire,
a 101.3 kPa (1 atm) de presion total, como funcion de la temperatura.

Si la temperatura de este sistema aire-agua se eleva a 90°C, manteniendo la presion total a
101.3 kPa (1 atm), entonces la presion de vapor del agua es 70.1 kPa, que en proporcién a la
presion total representa el 69.2%. Este porcentaje en presion o en moles corresponde, de
nuevo, al 100% de humedad relativa a esta temperatura y presion.

El caso particular de 100°C a 1 atm (101.3 kPa) es el de la ebullicion del agua —cuando su
presion de vapor iguala a la presion total- y en esas condiciones la produccion de vapor
desplaza completamente el aire, de modo que se obtiene una fase compuesta completamente
por vapor de agua.

Aunque el principio fisico para la humidificacion y deshumidificacion del aire es conocido
desde el siglo XIX, su aplicacion en el disefio de plantas de desalinizacion es reciente (aparte
de la destilacion solar ya mencionada, que hace uso limitado del principio). En el ultimo
decenio del siglo XX se construyeron los primeros prototipos basados en este principio mas
desarrollado, como una continuacion natural del esfuerzo por hacer los destiladores solares
mas eficientes [Miiller-Holst, 2007].

La principal ventaja conceptual del proceso de humidificacion y deshumidificacion de aire
consiste en que la coleccion solar, la evaporacion del agua, y su condensacion, ocurren en tres
elementos del sistema claramente disefiados para cada una de estas funciones, en vez de

? La humedad relativa es la presion parcial del agua dividida entre su presién de saturacién, en las condiciones
dadas de temperatura y presién total, expresada en porcentaje.
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mezclarse en una sola geometria simple y con severos compromisos, como sucede en los
destiladores solares. Como consecuencia de esto, es posible recuperar el calor de condensacion
del agua en vez de cederlo al ambiente, como en los destiladores solares. Otras ventajas
consisten en que al no ser necesarias las temperaturas de ebullicion, se puede operar con
temperaturas menores, lo que induce menos pérdidas de calor en los colectores y demas partes
del sistema. Por otro lado, como se menciond en la seccion 1.5, los problemas de
incrustaciones de sales son menos graves, también por razon de la temperatura.

Diversos autores han dado en denominar a los procesos de humidificacion vy
deshumidificacion como “multiefecto”, por el hecho de que se recupera el calor (ver
referencias). En inglés se abrevia “MEH”, por multiple effect humidification, y estos términos
funcionan bien como palabras clave para la busqueda de informacién. Sin embargo, los
procesos que se encuentran descritos, asi como el que se presenta en este trabajo, no
corresponden realmente a efectos multiples con el significado que se usa en Ingenieria
Quimica, lo cual si ocurre con los procesos de MED y MSF.

1.6. Revision bibliografica sobre desalinizacion mediante humidificacion de aire

Existen diversos tipos de procesos para la desalinizacion mediante humidificacion y
deshumidificacién de aire. Un modo de clasificarlos es mediante los ciclos del agua y del aire:
se han ideado procesos en los que el aire opera en un ciclo cerrado, mientras que el agua entra
con la concentracion marina y sale dividida en dos corrientes, una sin salinidad y otra
ligeramente concentrada. Existen sistemas que operan con un ciclo de aire también abierto.
También pueden clasificarse mediante el suministro de calor: la mayoria de los estudios
publicados manejan el calentamiento del agua de mar, dadas sus buenas cualidades térmicas,
mientras que otros autores prefieren calentar el aire en vez del agua, con lo cual se aminoran
los procesos de corrosion e incrustacion de sales. A continuacion se resumen los principales
estudios encontrados.

Farid y Al-Hajaj (1996) presentan un prototipo de desalinizador mediante la técnica de HD,
junto con un conjunto de resultados experimentales que demuestran que la humidificacion del
aire puede ser una técnica con mejor productividad de agua destilada, por unidad de area, que
los destiladores solares convencionales.

Nawayseh et al. (1997) presentan por primera vez un modelo matematico para un sistema
conceptualmente similar al del presente trabajo, asi como una exposicion de sus
simplificaciones y suposiciones, y su solucién mediante un programa de computo. Se analiza
el efecto de tres variables que parecen criticas: el area de evaporacion, el area de condensacion
y el flujo de entrada del agua de mar. Se llega a la conclusion de que no es necesario utilizar
energia para el bombeo de aire, sino que las condiciones de trabajo son Optimas con
conveccion natural interna.

Al-Hallaj et al. (1998) analizan los resultados obtenidos con destiladores solares
convencionales y sus oportunidades de mejora y sus limitaciones. Reportan, a partir de un
trabajo esencialmente experimental, que con la técnica de HD se logrdé superar la
productividad de agua en comparacion con los destiladores solares, pero con un alto costo de
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energia para el movimiento del aire dentro de la unidad. Los resultados reportados provienen
de experimentos bajo control de laboratorio y en condiciones atmosféricas. Presentan
resultados acerca del efecto de uso de conveccion natural y forzada dentro del destilador, asi
como el efecto de la temperatura de entrada del agua. Reportan una productividad del doble
que los destiladores solares en funcion del area de coleccion solar.

Miiller-Holst et al. (1998) describen un sistema de humidificacion y deshumidificacion de aire
con ciclo abierto para el agua y cerrado para el aire, construido con elementos de
polipropileno, lo cual evita la corrosion pero limita las posibles temperaturas de operacion por
debajo de los 85°C. Demuestran la conveniencia préctica de emplear un tanque de
almacenamiento térmico porque logran producir agua durante las 24 horas del dia
minimizando las pérdidas del periodo de arranque diario.

Nawyseh et al. (1999, | y Il) plantean un modelo matematico para un sistema con ciclo
cerrado para el aire y abierto para el agua, basado en balances de calor en el evaporador y en el
condensador y mediante ecuaciones complementarias para la tasa de transferencia de masa y
calor. En el primer articulo exponen la metodologia utilizada para encontrar el coeficiente de
transferencia de masa, a partir de las mediciones de los propios sistemas construidos y
estudiados, mientras que el coeficiente de transferencia de calor se encuentra a partir de
principios tedricos convencionales en este campo del conocimiento. En el segundo articulo
muestran el resultado de las simulaciones con el modelo mencionado y validado con tres
plantas desalinizadoras diferentes. En todos los casos las temperaturas de operacién mostradas
son inferiores a 60°C en la zona de evaporacion (un poco mas a la salida del colector solar).
Encuentran una alta concordancia entre los resultados de la simulacion y el comportamiento
real de tres prototipos desalinizadores diferentes, pero se aclara que el coeficiente de
transferencia de masa fue deducido de los mismos datos y este pude ser un factor para la alta
correlacién, en cambio, el coeficiente de transferencia de calor en el condensador es de origen
teorico.

Hermann et al. (2002) abordan el tema del desarrollo de colectores solares que permiten
calentar directamente el agua de mar, evitando problemas de corrosion, lo cual elimina la
necesidad de un intercambiador de calor con los consiguientes costos de capital y de pérdidas
energeéticas. Estos colectores, de vidrio, se ponen a prueba en una planta experimental de HD
en la Gran Canaria, con resultados satisfactorios. El colector desarrollado es sofisticado en
materiales, pero resuelve un problema critico en cualquier sistema térmico para desalinizacion
de agua.

Al-Hallaj y Selman (2002), en un reporte técnico, presentan una vision general del tema de la
desalinizacion de agua de mar con énfasis en la tecnologia de humidificacion y
deshumidificacién de aire. Discuten descriptivamente las ventajas y desventajas de las
principales variantes desarrolladas y en particular vuelven a exponer con cierto detalle el
modelo inicialmente publicado por Nawayseh (1999). Presentan un resumen de las principales
aportaciones de trabajos anteriores y un analisis de los resultados de variar las areas de
evaporacion y de condensacion y los gastos de aire y agua. Presentan también elementos para
la evaluacion econdmica de este tipo de tecnologias en comparacion con otras alternativas.
Una aportacion bien clara, retomada de publicaciones anteriores, es la conveniencia de usar
almacenamiento térmico en sistemas impulsados por energia solar.
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Chafik (2003) presenta un sistema que considera novedoso para desalinizacion mediante
energia solar, en el cual no se calienta el agua sino el aire, en colectores solares adecuados,
para pasarlo posteriormente a humidificadores en los que en varias etapas se humidifica y
enfria adiabaticamente, para luego volver a calentar mediante energia solar y asi en cada etapa
aumentar la humedad absoluta del aire. Cuando el aire ya tiene un alto contenido de humedad
se pasa a un condensador para producir la condensacion.

Kudish et al. (2003) muestran un estudio tedrico y préctico acerca de un sistema de
evaporacion condensacion construido completamente de materiales poliméricos. En este
sistema la salmuera caliente escurre por una malla de pléstico y el vapor se condensa en un
arreglo de tubos también de plastico, donde precalienta la salmuera. Ambos elementos se
encuentran dentro de la misma cavidad y el movimiento del aire se hace por conveccion
natural. EI modelo se desarrolla con base en balances de calor diferenciales y se resuelve por
diferencias finitas. Los resultados se muestran comparados con el modelo. En el aspecto
practico se encontraron problemas para mojar bien la malla evaporadora, lo cual reduce la
superficie de evaporacion.

Ben Amara et al. (2004) presentan un desarrollo tedrico experimental acerca de la idea
presentada por Chafik (2003) en el que el fluido de calentamiento es el aire. EI modelo es
basicamente el balance diferencial de calor a lo largo del colector de aire. Con base en el
modelo teorico y la validacion experimental para un solo efecto, encuentran las condiciones
Optimas para el disefio de una planta piloto bajo ciertas condiciones climéticas (Tunez), que
consisten en cierto gasto masico, cierta cantidad de humedad méaxima y una cantidad de
efectos, que producen el recalentamiento del aire para poder aumentar su humedad. Las
pruebas experimentales se hicieron con agua dulce; no con agua de mar.

Xiong et al. (2005 y 2006) presentan en dos articulos una columna de laboratorio en la que se
realizaron pruebas experimentales para la desalinizacion mediante humidificacion vy
deshumidificacion de aire. La columna propicia un intercambio “directo” de masa y energia.
En el segundo articulo se desarrolla un modelo matematico para el balance de masa y energia
en forma diferencial a lo largo de la columna. Se reporta un acuerdo satisfactorio entre el
estudio teorico y el experimental.

Yuan y Zhang (2007) presentan un estudio tedrico y experimental de una pequefia planta
desalinizadora mediante humidificacion y deshumidificacion de aire. El estudio se centra en
los flujos de agua de enfriamiento y de agua de mar en relacién con la energia solar de entrada,
en funcion de la produccién de destilado. Concluyen que el gasto de agua debe ajustarse a la
entrada de energia. El prototipo mostrado es interesante porque presenta la evaporacion y
condensacion en dos etapas, y porque propone no descartar la salmuera, sino acumularla a lo
largo del dia para que el sistema pueda funcionar durante las 24 horas del dia con mejor
economia.

En contraposicion a este conjunto de publicaciones, es notable el hecho de que dos revisiones
publicadas en 2003 acerca del estado de la cuestion de la destilacion solar de agua de mar y su
historia, no mencionan la técnica de humidificacion y deshumidificacion del aire. Estas
revisiones son las hechas por Delyannis (2003) y Tiwari et al. (2003).
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La revision anterior muestra que existen varias posibilidades para disefiar un sistema
desalinizador por humidificacion y deshumidificacion de aire. Es posible, por ejemplo, tener
un sistema en el que el aire entra en ciertas condiciones de temperatura y humedad,
posteriormente es calentado y humidificado en una o varias etapas, y finalmente enfriado para
retirarle el agua y vertido al exterior. En otros sistemas el aire se encuentra en un circuito
cerrado y solo hay entradas y salidas de agua, a diversas temperaturas y grados de salinidad.

1.7. Obijetivos del trabajo

Obijetivo general

El objetivo general del presente trabajo es realizar un estudio tedrico y experimental de la
desalinizacion de agua de mar a partir del fendmeno de la humidificacion y deshumidificacion
de aire, con recuperacion del calor de condensacion del agua, susceptible de utilizar energia
solar como fuente de energia primaria.

Obijetivos especificos

Los objetivos especificos del presente trabajo son:

1. Disefiar y construir un sistema experimental de desalinizacion por humidificacion vy
deshumidificacion de aire, con un ciclo cerrado para el aire y abierto para el agua, con
capacidad de recuperacién del calor de condensacion del agua.

2. Demostrar experimentalmente la factibilidad de recuperar el calor de condensacion del agua
en un solo paso.

3. Desarrollar un modelo matematico para describir el sistema en estado estacionario.
4. Calibrar el modelo matematico experimentalmente.

5. Analizar el comportamiento del sistema mediante el modelo matematico.
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Capitulo 2

Modelo matematico del sistema en estudio

En el presente capitulo se muestra el esquema de un sistema desalinizador concebido para
cumplir los objetivos del trabajo, es decir, que opera mediante el fendbmeno de la
humidificacién y deshumidificacién del aire, captando el calor de condensacion del agua que
se libera al deshumidificarlo. Ese esquema sirve como referencia para dos propoésitos: para el
planteamiento del modelo matematico y para el desarrollo del prototipo fisico que se presenta
en el capitulo siguiente.

El objetivo de desarrollar un modelo matematico para el estudio del sistema consiste en contar
con una herramienta que permita el estudio y la mejor inteleccién de su comportamiento, con
miras a optimizar sus condiciones de operacion. El presente capitulo contiene también el
modelo para el calculo de la tasa de produccion de agua destilada a partir de las temperaturas
obtenidas; los balances de calor y los modelos para las tasas de intercambio de calor y de
transferencia de masa, que permiten calcular las temperaturas en diversos puntos; las
expresiones para el calculo de los parametros del modelo; la estrategia de solucion empleada,
asi como una vision general de los resultados que produce el modelo matematico.

2.1. Descripcion general del sistema desalinizador del presente trabajo

La figura 2.1 muestra un esquema general del sistema de desalinizacion en estudio.
Basicamente se tienen dos ciclos dentro del sistema: el del agua y el del aire, descritos a
continuacion.

El ciclo del agua es como sigue: el agua de mar, fria, a la temperatura T entra al evaporador
como agua de enfriamiento. Ahi se precalienta hasta la temperatura T, tras adquirir calor del
aire humedo caliente y producir la condensacion del vapor. El agua de mar pasa entonces al
colector solar donde su temperatura aumenta hasta la temperatura T; a la salida de ese
elemento. Posteriormente el agua de mar entra a la misma temperatura, T3, al area de
evaporacion. Al pasar el agua caliente por la zona de evaporacién se evapora una parte, a

%> LLa matematica se escribe para los matematicos.
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expensas de su propio calor sensible y el agua que no se evapora se enfria hasta la temperatura
T4 que sale por la parte inferior, en forma de salmuera ligeramente concentrada.

/Colector sola:/

Aire
Te 1\
' -
T,
Condensador Evaporador
T
Agua de mar \, T, J
Destilado Salmuera

T

Figura 2.1. Esquema general de los elementos del sistema desalinizador.

El calentamiento solar puede hacerse directamente en un colector, como el reportado por
Hermann et al. (2002) o mediante un intercambiador de calor que permita usar un fluido
térmico entre los colectores solares y el agua de mar, evitando con ello problemas de corrosion
e incrustaciones en los colectores.

En este sistema el aire se encuentra en un ciclo cerrado y cumple la funcién de un “gas
portador”. En la parte baja del diagrama el aire se encuentra saturado de humedad a una
temperatura relativamente baja, Ts, que proviene de haber sido enfriado en el condensador. En
el evaporador ese aire se encuentra con el agua caliente que proviene del colector solar, por lo
gue aumenta su temperatura y su humedad absoluta, aunque no necesariamente continla
saturado, debido al breve tiempo de retencion en la columna de evaporacion. El aire con mas
humedad es menos denso que el aire menos hiumedo. Ademas, el aire mas caliente también
disminuye su densidad. Ambos efectos se conjuntan para lograr un efecto de flotacion que
podria emplearse para impulsar el aire hacia arriba, por conveccion natural, hasta el punto
donde ese encuentra a la temperatura Tg, tal como lo reportan algunos autores [Al-Hallaj et al.
(1998), Kudish et al. (2003)]. El aire en esta zona tiene la maxima humedad absoluta del
sistema. Al entrar en contacto con el area del condensador, enfriado por el agua de mar
“fresca”, se condensa el vapor de agua, se enfria el aire himedo y simultdneamente disminuye
su humedad absoluta, por lo que ademas aumenta su densidad, lo cual también impulsaria el
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efecto de conveccion natural, hacia abajo, en esta parte del sistema. La temperatura del aire al
enfriarse vuelve al valor Ts, en la cual el aire se encuentra de nuevo saturado.

Aunque la circulacion del aire puede hacerse por conveccion natural por las razones expuestas,
el modelo matematico que se desarrollé supone un gasto de aire controlado y conocido, por lo
que en el caso del presente trabajo se prefirio insertar un impulsor para el aire, con objeto de
poder controlar la velocidad y con ello el gasto masico del aire dentro del sistema.

2.2. Tasa de produccién de destilado

Dado que el proposito del equipo es la produccion de agua destilada, es necesario que ese
modelo incluya un modo de calcular la cantidad de agua que el sistema es capaz de destilar en
un cierto tiempo. Bajo un enfoque diferencial, se estaria hablando de la derivada de la masa de
agua destilada con respecto al tiempo, dm/dt, que técnicamente corresponde a una rapidez de
destilacion. Sin embargo, dado lo poco usual de este término y considerando que en inglés se
utiliza la expresion distillation rate, se optd por usar el término “tasa de produccion de
destilado”.

La tasa de produccién de destilado depende de varios factores, entre los que se cuentan el
gasto masico de aire y las temperaturas a la entrada y a la salida del condensador. Por esta
razén, es necesario realizar balances de calor para calcular diversas temperaturas dentro del
modelo.

La tasa de produccion de destilado puede calcularse mediante un balance de masa si se conoce
el gasto masico de aire a través del condensador, asi como las humedades del aire a la entrada
y salida de ese elemento. La diferencia de humedades absolutas entre la entrada y la salida,
multiplicada por el gasto de aire, da como resultado la tasa de produccién de destilado, que se
expresa mediante la siguiente ecuacion:

D =G (W, -W,) (2.1)

donde:

D = tasa de produccién de destilado, kg/s.

G = gasto masico de aire seco dentro del sistema, kg/s.

Wi = humedad absoluta del aire a la temperatura del punto i, kg agua / kg aire seco.

A la salida del condensador el aire estd saturado de humedad. Esto es obvio por el mismo
hecho de que existe la condensacion y en el supuesto de que no existen condiciones
termodinamicas para la sobresaturacion. Entonces, a la temperatura Ts la humedad absoluta
puede calcularse directamente con una expresion para la humedad de saturacion como funcién
de la temperatura.

En el punto 6 no es adecuado suponer que el aire esta saturado, debido al breve tiempo de

retencion del aire en el evaporador. Entonces, para el modelo matematico se introduce un
factor de humedad, f, que permita calcular la humedad absoluta en el punto 6, multiplicandolo

27



Modelo matemaético del sistema en estudio

por la humedad de saturacion a la temperatura en ese punto. Entonces, la ecuacion (2.1) se
modifica para quedar de la siguiente forma:

D:G(fwe _Ws) (22)
donde:

f = factor de humedad a la salida del evaporador, adimensional.
W; = humedad absoluta del aire saturado a la temperatura del punto i, kg agua / kg aire seco.

Entonces, a partir de ahora en el presente trabajo, la humedad absoluta W; corresponde a la
humedad del aire saturado a la temperatura del punto i. El factor de humedad es equivalente a
la humedad relativa, expresada como fraccion (en vez de como porcentaje).

La humedad absoluta de saturacién del aire es funcion de su temperatura y presion. Existen
tablas con esta informacion a gran precision, publicadas comdnmente para la presion de una
atmosfera [Kuehn et al., 2001]. Sin embargo, para fines del presente trabajo es conveniente
manejar la informacién en forma de un modelo matematico, tanto para el analisis del modelo
como para poder trabajar a una presion total diferente a la del nivel del mar. (El presente
trabajo se realiz6 en Guadalajara, Jal., México, a 1600 m sobre el nivel del mar y una presion
de 840 hPa).

Considerando que el aire y el vapor de agua se comportan como gases ideales, lo cual es una
consideracién razonable en la mayoria de las condiciones atmosféricas, la humedad absoluta
puede calcularse mediante la ecuacion siguiente. Para la deduccion de esta ecuacion véase el
Anexo I

W— — i agua (23)

donde:
P° = presion de vapor del agua a la temperatura del punto i, Pa.

P = presion total del sistema, Pa.
Magua = masa molecular del agua, 18.016 g/mol [Kuehn et al., 2001, p.179].
Maire = masa molecular del aire, 28.966 g/mol [Kuehn et al., 2001, p.179].

La ecuacion (2.3) supone el célculo de la presién de vapor a la temperatura del punto i, P°,

que es funcion de la temperatura. Existen diversos modelos matematicos para el célculo de
esta propiedad. Como parte del presente trabajo se compararon los modelos de Clausius-
Clapeyron y de Antoine, con diversas constantes que se encontraron publicadas. Ademas, se
desarroll6 un modelo para la presion de vapor a partir de principios termodinamicos. Un
reporte presentado por Hermosillo (2007 b) contiene todos los pormenores de esas
deducciones y comparaciones. Tomada de ese reporte, la expresion para la presion de vapor
del agua empleada en este trabajo es:
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P° B
In$:A+?+CInT+DT (2.4)

0

El Anexo 11 contiene la deduccion de esta ecuacion, que también puede expresarse como:

A+E+CInT+DT

P°=PRJe T (2.5)
en la cual la presién de vapor, P, se obtiene en kilopascales y la temperatura, T, debe
alimentarse en kelvin. P, A, B, C y D son constantes cuya localizacién en la ecuacion se

dedujo de principios termodinamicos (la ecuacion de Clausius), y su valor particular se obtuvo
de un ajuste numérico utilizando la informacién de ASHRAE®® Fundamentals presentada por
Kuhen et al., (2001). Los valores particulares utilizados fueron:

P° = 7.384 kPa.

A = 67.350 (adimensional).
B =-7218.15 K.

C =-7.9939 (adimensional).
D =0.0052333 K™,

En resumen, conociendo las temperaturas a la salida del evaporador (Tg) y a la salida del
condensador (Ts), es posible calcular la presion de vapor del agua en esas condiciones
mediante la ecuacion (2.5) y de ahi la humedad absoluta en ambos puntos mediante la
ecuacion (2.3). Si ademas se conoce el factor de humedad, entonces puede calcularse la tasa de
produccion de destilado mediante la ecuacion (2.2).

2.3. Temperaturas y factor de humedad

Se requiere mas trabajo de modelado para poder calcular las temperaturas y el factor de
humedad para ser empleados en la ecuacion (2.2). Esto involucra la realizacion de balances de
energia en el evaporador y en el condensador, asi como las tasas de intercambio de calor en el
condensador y de masa en el evaporador. En las siguientes secciones se presentan los modelos
empleados para estos fenGmenos.

Balances de calor

Tomando como referencia la figura 2.1, en el lado izquierdo, correspondiente al condensador,
se tienen las siguientes entradas de calor:

e Laentrada de un gasto de agua, L, a la temperatura T, expresada como LCp(T1—Tre).

% ASHRAE es el acrénimo de American Society of Heating, Refrigeration and Air Conditioning Engineering.
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e Laentrada de un gasto de aire, G, a la temperatura T y con cierto nivel de humedad f, y por
tanto con una entalpia fHg, de modo que la entrada de calor por este concepto es GfHs.

Por otro lado, se tienen las siguientes salidas de calor:

e Lasalida del mismo gasto de agua, L, a la temperatura T,, expresada como LCp(To—Tre).

e La salida del mismo gasto de aire, G, a la temperatura Ts, saturado de humedad dado que
existen condiciones de condensacion, que se expresa como GHs.

e Una pérdida de calor a los alrededores a traves de la envolvente de la region del
condensador, por estar el sistema a mayor temperatura que el ambiente, simbolizada por
Qec.

e La salida de un gasto de agua destilada, D, a la temperatura T4, expresada como
DCp(Td_Tref) :

Entonces, el balance de calor en el condensador, en estado estacionario, tendra la siguiente
forma: {entradas de calor por unidad de tiempo} — {salidas de calor por unidad de tiempo} =
0, equivalente a la expresion:

{ZQentradas} - {ZQsalidas} =0 (26)

tomando como referencia arbitraria para la entalpia el valor T = 0 °C, las expresiones de los
parrafos anteriores se combinan en:

{LCpT1 +GfH6} —{LCpT2 +GH, +Qp¢ + DCpTd} =0 (2.7)

donde:

L = gasto de agua (salmuera), kg/s,

Cp = capacidad calorifica de la salmuera, kJ/(kg °C),

T; = temperatura en el punto i, °C,

G = gasto de aire seco, kg/s.

f = factor de humedad para la entalpia, adimensional (ver explicacion enseguida).

H; = entalpia del aire himedo saturado a la temperatura del punto i, k/kg.

Qrpc = calor perdido a través de la envolvente del condensador hacia el ambiente, W.
D = tasa de produccién de destilado, kg/s.

Debido a que el aire tiene un alto contenido de humedad y a que el vapor de agua posee un
alto contenido energético, los términos de las entradas y salidas de calor por flujos de aire
hiumedo se expresan mediante las entalpias, Hj, que se calculan a la temperatura
correspondiente mediante la siguiente expresion, que corresponde a las condiciones de
saturacion:

Hi = CpaireTi + (CpaguaTi + AHvap )WI (28)
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donde®”:

Cpaire = capacidad calorifica del aire, 1.007 kJ/(kg °C) [NIST],

Cpagua = capacidad calorifica del agua liquida, 4.183 kJ/(kg °C) [NIST],
AH,4p = calor de vaporizacion del agua, 2399.15 kJ/kg [NIST],

En la ecuacion (2.8) se consider6 como referencia el valor para H = 0, la temperatura T =0 °C
y humedad absoluta W = 0.

El término debido a la entalpia del aire, Cpaire Ti, €S relativamente pequefio en comparacion con
los demés. Por esta razon la entalpia es casi directamente proporcional a la humedad.
Aprovechando esta situacion, se decidié usar el factor f como factor de humedad para la
entalpia, comenzando con la ecuacion (2.7), por razones que quedan mas claras en la seccién
2.5, en la que se explica el calculo de los pardmetros. Entonces, la entalpia H; corresponde a
las condiciones de saturacion y el producto fH; corresponde a la entalpia del aire no saturado,
particularmente a la salida de aire del evaporador. EI Anexo | contiene mas detalles sobre
estos factores de humedad.

Por otro lado, las pérdidas al ambiente pueden aproximarse mediante una expresion de
transferencia de calor del tipo:

QPC =U PC AZ (TpromC _Tamb ) (29)

donde:

Qpc = calor perdido a través de la envolvente del condensador hacia el ambiente, W.
Upc = coeficiente global de pérdidas de calor del condensador, W/(m?°C).

Ac = area exterior de la envolvente del condensador, m?.

Tpromc = temperatura promedio del condensador, °C.

Tamp = temperatura ambiente, °C.

Reacomodando los términos similares en la ecuacién (2.7) y sustituyendo la (2.9) se tiene la
siguiente expresion para el balance de calor en el condensador:

LCp(T,~T,)+G( fHs —Hs) ~Upc Ac (Tyome —Tam )~ DCPT, =0 (2.10)

El balance de calor en la region del lado derecho de la figura 2.1, correspondiente al
evaporador, se efectda en forma semejante, con las siguientes consideraciones. Las entradas de
calor al evaporador son:

e Laentrada del gasto de agua, L, a la temperatura T3, que se expresa como LCp(Tz — Tref).
e La entrada del gasto de aire, G, saturado de humedad a la temperatura Ts, equivalente a
GHs.

2" Con objeto de utilizar los valores mas cercanos al intervalo de temperaturas observadas, pero evitando la
complejidad de expresarlos como funcién de la temperatura, se usaron los promedios de las propiedades en las
condiciones observadas experimentalmente (25 a 60°C), de los datos tomados del NIST Chemistry WebBook.
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Mientras que las salidas son:

e La salida del gasto de agua, (L-D) a la temperatura T4, Que Se expresa COmMO
(L_D)Cp(T4 - Tref)-

e La salida del aire hiumedo, G, con cierta humedad f, a la temperatura Tg, equivalente a
GfHe.

e Las pérdidas de calor a los alrededores, por estar el sistema a mayor temperatura que el
ambiente,

Entonces, empleando el esquema de la ecuacion 2.6, y recordando que T = 0°C,
{LCpT, +GH,} —{(L—D)CpT, + GfH; + Q. } (2.11)

Un razonamiento similar al empleado para la ecuacion (2.9) lleva a la siguiente expresion para
las pérdidas al exterior en el evaporador:

Qee =Upc A (TpromE —Toro ) (2.12)

donde:

Qpe = calor perdido al ambiente a través de la envolvente de la region del evaporador, W,
Upe = coeficiente global de pérdidas de calor al ambiente en el evaporador, J/(s m? °C),
Ae = area exterior de la envolvente del evaporador, m?,

Tprome = temperatura promedio del evaporador, °C.

Reagrupando la ecuacion (2.11) y sustituyendo la (2.12) se obtiene:

LCp(T,-T,)+G(Hs;— fHg)+DCpT, ~U . A (T

promE

Taw)=0  (213)

Otro balance de calor puede plantearse alrededor de la fuente externa de energia, que en el
caso de la figura 2.1 seria un colector solar, y en el caso del modelo experimental del presente

trabajo es un conjunto de resistencias eléctricas. Si Q es el calor suministrado al sistema por
unidad de tiempo (W), el balance de calor correspondiente es:

Q=LCp(T,-T,) (2.14)

Si se quiere simular el calor suministrado por un colector solar, es necesaria a su vez una
expresion para Q que considere la radiacion solar captada a lo largo del dia, de acuerdo con la

practica comdn de estos célculos. La radiacion captada es funcidn de la hora del dia, de la
fecha, de la latitud geografica y del tipo de colector y sus caracteristicas geometricas,
mecanicas y su inclinacién [Duffie and Beckman (2006), p.37, p.68 y p.315]. Sin embargo,

para el presente trabajo el calor suministrado, Q, se considera constante.

Las ecuaciones (2.10), (2.13) y (2.14) constituyen los balances de calor del sistema.
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Aun suponiendo que los valores de los gastos masicos, L y G, asi como el calor suministrado y
la temperatura de entrada. T;, fueran conocidas, el conjunto de ecuaciones mencionado tiene
como incégnitas las demas temperaturas, de T, a Tg, es decir cinco incdgnitas, por lo que hace
falta plantear dos ecuaciones independientes méas, para aspirar a resolver el sistema. Estas
ecuaciones son las que describen las tasas de transferencia de calor en el condensador y de
masa en el evaporador.

Transferencia de calor y de masa

El modelo convencional para la tasa de intercambio de calor aplicable al condensador, de
acuerdo con los datos de la figura 2.1, es de la siguiente forma (la deduccidn se encuentra en el
Anexo IV):

LCP (T, —T.) =Ucong Aona AT (2.15)
con la siguiente expresion para ATy

T-T,)—(Ts - T,
ATm,z( ° Zg _(TS) ) (2.16)
|n¥

(Ts _Tl)

donde:

Uecong = coeficiente global de transferencia de calor en el condensador, J/(s m? °C).
Acong = area de intercambio de calor en el condensador, m?.

ATm = media logaritmica de las diferencias de temperaturas, °C.

El lado izquierdo de la ecuacion (2.15) describe la tasa de calentamiento de la salmuera, al
pasar de la temperatura T; a la temperatura T, con un gasto masico L, obtenido a partir del
enfriamiento del aire desde la temperatura T¢ hasta la temperatura Ts. Este enfriamiento
involucra una importante cantidad de calor debido a la condensacion del agua, factor ya
considerado en el balance térmico de la ecuacién (2.10).

Por otro lado, para la tasa de transferencia de masa en el evaporador se tiene un modelo
analogo al anterior (la deduccidn se encuentra en el Anexo V):

G(fH,—Hy)=KaVvaH,, (2.17)
con la siguiente expresion para AHp:

_(Hy=fHg)—(H, —Hy)

" In(H3—fH6)
(H4_H5)

AH (2.18)
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donde:

K = coeficiente de transferencia de masa, kg/(m? s),

a = area especifica de la columna de evaporacién, m*m?,

V = volumen total de la columna de evaporacion, m®.

AHm = media logaritmica de las diferencias de entalpias, kJ/kg.

Consideraciones adicionales

El modelo matematico para describir el sistema de la figura 2.1 estd compuesto por los
balances de calor de las ecuaciones (2.10), (2.13) y (2.14), méas las expresiones para las tasas
de intercambio de calor y masa, ecuaciones (2.15) y (2.17).

Las siguientes consideraciones adicionales simplifican ligeramente el modelo para hacerlo
mas manejable:

e El evaporador y el condensador son similares en su constitucion externa, por lo que sus
areas son similares, es decir, Ac = Ag, por lo que simplemente se usara Aex (area externa),
con la siguiente expresion Ae = Ac + Ag Y, por tanto Ac =% Aext Y Ae = %2 Aext.

e Como la geometria es similar y las condiciones de temperatura son las mismas en el
evaporador y en el condensador, también puede usarse un solo coeficiente de pérdidas, es
dECII', UPC = UPE = Uperd.

e Ambas regiones del sistema operan entre las mismas temperaturas maxima y minima, por
lo que las temperaturas promedio de ambas regiones pueden aproximarse mediante la
misma expresion, es decir, Tpromc = Tprome = Tprom- S€ USa para esto la siguiente ecuacion:

Tyon =218 (2.19)

rom
P 2

¢ El volumen del destilado, aunque es el objetivo final del calculo de todo el modelo, es muy
pequefio en comparacion con los demas términos, y ademas la temperatura T4 €S
relativamente baja en comparacion con las deméas temperaturas del sistema, por lo que los
términos DCpTq y DCpT, se desprecian, eliminandolos de la ecuacion (2.10) y (2.13),
respectivamente.

2.4. Recapitulacién: el modelo a resolver
Aplicando las consideraciones del apartado anterior y haciendo algunos reacomodos, el

modelo matematico queda de la siguiente forma. El calculo de la tasa de produccion de
destilado se obtiene del balance de masa de la ecuacion (2.2), renombrada ahora como (2.20):

D=G(fw, -W,) (2.20)
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Para poder usar esta ecuacion se requieren las temperaturas Ts y Tg, asi como el factor de
humedad, f. Las temperaturas se obtienen de resolver simultaneamente el siguiente sistema de
cinco ecuaciones independientes:

1
ch(Tl _T2)+G( fHB - HS)_EUperd '%xt (Tprom _Tamb) =0 (2 21)
1
I—Cp (T3 _T4)_G( fHG - HS)_EU perd A\axt (Tprom _Tamb) =0 (222)
Q-LCp(T,-T,)=0 (2.23)
LCp (TZ _Tl) :Ucond AondATml (224)

Para facilitar la explicacion, se ha usado el siguiente cédigo de colores: los simbolos en rojo,
son las incognitas, en azul son los parametros del modelo y en verde son funciones de la
temperatura, que es necesario calcular simultaneamente a la resolucién del modelo, es decir,
contienen las incognitas en forma implicita.

Otros simbolos representan factores conocidos. Estos son:

e Propiedades fisicas del agua y del aire, como la capacidad calorifica, Cp, que aparece en
estas ecuaciones, y las que estan implicitas en el calculo de la entalpia y de la humedad del
aire saturado.

¢ Propiedades geométricas del sistema: el area exterior Aey, €l area interna del condensador,
Acong, €l area por unidad de volumen del relleno de la columna de evaporacion, a, y el
volumen total de éste, V.

e Condiciones de operacion: el gasto de agua (salmuera), L, el gasto de aire, G, la
temperatura de entrada del agua, Ti, la temperatura ambiente, T, asi como el calor
suministrado, Q.

Las ecuaciones (2.21) a (2.25) forman un conjunto de cinco ecuaciones simultaneas,
independientes, extremadamente no lineales. La forma como estan representadas “oculta” las
no linealidades del sistema: es necesario subrayar que todas las funciones que estan en verde
confieren a célculos de temperaturas, que son las incognitas del sistema, de acuerdo con
modelos expuestos mas arriba en esta misma seccidn. En particular, las temperaturas Ts y Te
no aparecen directamente en las ecuaciones (2.21) a (2.25), sino que se obtienen
implicitamente de las expresiones para la entalpia y para las tasas de intercambio de calor y de
masa. Estos modelos complementarios son:
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¢ La entalpia del aire himedo, ecuacion (2.8), que a su vez supone el calculo de la humedad
del aire saturado, ecuacion (2.3), que a su vez involucra el célculo de la presion de vapor
del agua mediante la ecuacion (2.5).

¢ La media logaritmica de la diferencia de temperaturas, ecuacion (2.16).

¢ La media logaritmica de la diferencia de entalpias, ecuacion (2.18).

e Latemperatura promedio en el condensador y el evaporador, ecuacion (2.19).

Como ejemplo de la gran no linealidad del sistema de ecuaciones se muestra la forma de la
ecuacion (2.24) cuando se incluye en ella la media logaritmica de las diferencias de
temperaturas:

LCP(T, = T,) = U ns Avons T _TE%__(IS )_Tl) (224019
In 6 2
(Ts _Tl)

Por otro lado, enseguida se muestra la complejidad implicita en la ecuacién (2.25). Debido a
que la entalpia depende de la humedad y ésta de la presion de vapor. Sustituyendo la expresion
(2.3) para la humedad en la ecuacion (2.8) para la entalpia, se obtiene:

PiOMagua
Hi = CpaireTi +(CpaguaTi +AHvap) m

y sustituyendo en ésta la ecuacion (2.5) para la presion de vapor, la expresion completa para la
entalpia a la temperatura T; es:

A+E+C InT; +DT,
0 T; M
PO € agua

0 A+TE+C InT; +DT;
P- I:)0 € I M aire

Ahora bien, incluyendo la expresion para la media logaritmica de la diferencia de entalpias en
la ecuacidn (2.25), se tiene la forma siguiente:

Hi = CpaireTi + (CpaguaTi + AHvap )

(H3— fH6)—(H4—H5)
(H,— fHy)
(H4_H5)

G( fH, —H,)=KaVv

(2.25 bis)
In
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Cada una de las entalpias de esta expresion se calcula con la ecuacion anterior, por lo que la
sustitucion de aquélla en ésta resulta extremadamente impréctica, pero el algoritmo numérico
debe resolver las temperaturas en ese grado de implicitud.

2.5. Determinacién de los parametros

Para poder usar el modelo dado por las ecuaciones (2.21) a (2.25) se requiere haber medido los
parametros del modelo, que son: el factor de humedad, f; el coeficiente global de pérdidas de
calor del sistema a los alrededores, Uyerg; €l coeficiente global de transferencia de calor en el
condensador, Ucong Y €l coeficiente de transferencia de masa en la columna de evaporacion, K.

Debido a que estos parametros son especificos para el sistema y para sus condiciones de
operacion, y no corresponden a propiedades fisicas que pueden calcularse de forma
independiente, el modo de obtenerlos es por medio de experimentacion del sistema fisico,
ajustando el valor de los parametros que mejor describan los resultados obtenidos.

Los parametros se obtuvieron de la siguiente forma: se hicieron corridas experimentales con el
equipo descrito en el Capitulo 3, hasta llegar al estado estacionario. Esto requiere corridas del
orden de dos horas de duracién como minimo. Durante toda la corrida, pero especialmente en
el estado estacionario, se registran todas las variables pertinentes. En particular, se obtienen las
temperaturas observadas a las cuales llega el sistema {T>, T3, T4, Ts y Te}, dependiendo de las
condiciones de operacion {L, G, Q, T1, Tamp}. En el sistema de ecuaciones (2.21) a (2.25), si se
conocen todas las temperaturas entonces también se pueden calcular todas las funciones que
estdn en color verde, que son funciones de las temperaturas. En estas condiciones, las
incognitas son los parametros, que se encuentran en color azul {f, Uperd, Ucond, K}. Entonces, a
partir de datos experimentales es posible obtener los parametros de la siguiente forma (ver
seccién 4.5):

El factor de humedad, f, junto con el coeficiente de pérdidas al ambiente, Uperg, representan
dos incognitas en dos ecuaciones simultaneas e independientes, que son las ecuaciones (2.21)
y (2.22), repetidas enseguida. Por tanto, a partir de las temperaturas conocidas es posible
obtener simultaneamente los valores de fy Uyerg, para cada corrida experimental, dado que se
conocen todos los elementos de ambas ecuaciones, excepto las incdgnitas mencionadas,
marcadas en negrillas:

1
LCp (Tl _T2)+G( fHG - HS)_EU perd &xt (Tprom _Tamb) =0

1
LCp (TB _T4)_G ( fHG - HS)_EU perd A%xt (Tprom _Tamb ) =0
Sumando ambas ecuaciones se obtiene:
LCp (Tl _TZ +T3 _TA ) -U perd A\ext (Tprom _Tamb) =0 (226)
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Despejando Uperq,
3 LCp (T1 =T, +T, —T4)

o] = (2.27)
P A\ext (Tprom _Tamb)

Con la informacion experimental todo el lado derecho es conocido, por lo que se puede
calcular el coeficiente global de pérdidas. Sustituyendo este valor en la ecuacion (2.21) y
despejando, se obtiene el siguiente valor para el factor de humedad:

f 1 I:%U perd Aaxt (Tprom _Tamb ) —-LCp (Tl _TZ) ]
= +H;
Hs G

Usando el valor de Uperg de la ecuacion (2.27) y simplificando,

f 1 |:LCp(T3_T4_}/2(T1_T2))+H5:|

o S (2.28)

6

El coeficiente de transferencia de calor en el condensador, Ucng, puede despejarse de la
ecuacion (2.24), para obtener:

LCp(T,-T,)

U cond —
A:ond ATml

(2.29)

Para cada corrida experimental todos los elementos del lado derecho son conocidos, por lo que
se puede calcular el coeficiente de intercambio de calor en el condensador a partir de las
temperaturas obtenidas en el estado estacionario.

Por ultimo, el coeficiente de transferencia de masa, K, puede también despejarse de la
ecuacion (2.25), con lo que se obtiene:

« - SUHs —Hs) (2.30)
avAH,,

Para cada corrida experimental se conoce previamente el valor de f, obtenido de la ecuacion
(2.28). Con este valor y las entalpias calculadas con las temperaturas conocidas, todo el lado
derecho de la ecuacion (2.30) es conocido, por lo que puede calcularse el valor de K que
describe esas condiciones de operacion.

La exposicion anterior permite entender el significado fisico de los cuatro parametros del
modelo. Sin embargo, conviene aclarar que las ecuaciones para las tasas de intercambio de
calor y de masa contienen otras propiedades fisicas dificiles de determinar con precision, que
matematicamente estan combinadas. Por ejemplo, para la ecuacion (2.24), el éarea de
intercambio del condensador, Acond, S€ puede medir con toda precision en seco. Sin embargo,
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conforme comienza a ocurrir la condensacion en las condiciones de operacidon, sobre las aletas
se forman gotas que no escurren sino hasta lograr cierto tamafio y obstruyen temporal y
localmente el flujo de aire humedo. Entonces, estas gotas de agua, necesarias para que el
condensador realice su funcién, disminuyen el area efectiva de transferencia de calor. Al
escurrir una gota deja libre el espacio para el intercambio de calor, pero simultdneamente en
otros lugares se estan formando otras gotas. No se utilizd alguna técnica para medir o estimar
el area real disponible para la transferencia de calor en operacion, es decir, considerando una
fraccion del area siempre obstruida por la condensacion. Una consecuencia de este fendmeno
es que en este arreglo experimental no se tienen elementos para conocer con precision el valor
de Acong €N condiciones de operacion y en la practica el parametro obtenido experimentalmente
mediante la ecuacion (2.29) podria ser el producto P; = Ucgong Acong. CON esta expresion, la
ecuacion (2.29) podria escribirse de la siguiente forma:

P LCP(Tz _Tl)
-2 1)
AT

mi

(2.31)

De igual modo, aunque fisicamente es posible medir el area por unidad de volumen del
material de relleno de la columna de evaporacién asi como su volumen total (como se reporta
en el Anexo VI), en ciertas condiciones, particularmente a bajo flujo, es dificil garantizar que
la totalidad del é&rea disponible se moje para producir evaporacion. Entonces,
experimentalmente es dificil separar el efecto del coeficiente de transferencia de masa del area
disponible para ello. Asi, la ecuacion (2.30) podria agrupar en un solo pardmetro combinado,
el producto P, = KaV, con lo que se escribiria de la siguiente forma:

_G(st—Hs)

P — 2.32
= 232)

ml

Sin embargo, para mantener el significado fisico de los pardmetros, se prefiri6 mantener en el
modelo las expresiones (2.29) y (2.30) aun a sabiendas de las dificultades expuestas.

2.6. Solucidn del modelo matematico

Es evidente que el modelo dado por las ecuaciones (2.21) a (2.25) y sus complementarias no
tiene una solucién analitica. Para este tipo de problemas, no lineales, es adecuado el método
numérico de Newton-Raphson. Este método requiere un conjunto de valores “semilla” para
evaluar las funciones y, si estos valores no corresponden a una solucién, evaluar
numéricamente las derivadas para estimar un nuevo conjunto de valores y volver a probar si se
esta cerca de una solucidn, dentro de margenes de tolerancia establecidos.

En vista del modelo matematico, particularmente en lo referente a las medias logaritmicas de
las ecuaciones (2.16) y (2.18), y dado que el logaritmo no esta definido para valores negativos
ni para el valor cero, deben cumplirse ciertas condiciones en las temperaturas de los datos
“semilla”. Ademas esas condiciones deben cumplirse en todo momento intermedio de célculo.
Estas condiciones son:

39



Modelo matemaético del sistema en estudio

T>T,, T.>T, T,>T, T,>T; (2.33)

Las dos primeras desigualdades son necesarias para poder calcular la media logaritmica de las
diferencias de temperaturas (2.16) y las dos ultimas para la media logaritmica de las
diferencias de entalpias (2.18). Al tratar de resolver el modelo mediante el método numérico
mencionado, resulté que con frecuencia se llega a condiciones en las que no se cumplen las
condiciones (2.33), por lo que, al no poder evaluarse las ecuaciones (2.16) y (2.18), el método
no puede seguir su busqueda de posibles raices.

Para evitar este problema, se ideo el siguiente método, explicado con mas detalle en el cuarto
informe parcial del trabajo de investigacion (Hermosillo, 2007 a). El método es como sigue:

Para obtener la primera aproximacion, se sustituyen las medias logaritmicas por medias
aritméticas, es decir, la ecuacién (2.24) se aproxima con esta otra:

LCp (TZ _Tl) = Ucond Aond ATmedia (234)

con el siguiente valor para AT megia:

1
AT o = E[(T6 -T,)+(T,-T,) | (2.35)
y la ecuacion (2.25) se aproxima con:

G(fHs—H;)=KaVAH . (2.36)

con el siguiente valor para AHmedia:

1

AHmedia:E[(HS— fHg)+(H, —Hs) | (2.37)

Este nuevo sistema de ecuaciones se resuelve por el método de Newton-Raphson usando como
valores semilla temperaturas de 25 °C (o cualquier otro razonable). Con esto se eliminan las no
linealidades de las medias logaritmicas y se elimina también la posibilidad de que el método
trate de evaluar funciones en regiones que no estan definidas, como los logaritmos de valores
negativos. Con esta primera aproximacion resulta mucho mas probable encontrar una
solucion. Por supuesto, los valores resultantes no resuelven el modelo original, sin embargo, si
esta solucion provisional se usa como los valores “semilla”, al alimentarlos al modelo original
tienen una mejor probabilidad de producir la solucion del sistema de ecuaciones (2.21) a
(2.25). Este método para generar los valores semilla mostré ser mucho mas efectivo que
comenzar por otros valores, y en muchos casos incluso mejor que usar soluciones conocidas a
casos cercanos.
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2.7. Comportamiento general del modelo matematico

Las graficas de la presente seccion muestran el comportamiento general del modelo
matematico. Los célculos se realizaron con las dimensiones del equipo experimental
reportados en el Capitulo 3 y con parametros similares a los reportados en el Capitulo 4, salvo
el coeficiente global de pérdidas de calor al exterior, que se considerd nulo, es decir, los
resultados de la presente seccion se obtuvieron despreciando las pérdidas de calor. Los valores
utilizados en los célculos se muestran en la tabla 2.1.

Tabla 2.1. Valores empleados para la solucion del modelo en las gréaficas siguientes.

Simbolo | Magnitud Unidad
Propiedades Fisicas
Capacidad calorifica del agua Cp 4183 | J/(kg K)
Capacidad calorifica del aire Cpa 1007 | J/(kg K)
Calor de vaporizacion del agua AHyap 2399 150 | J/kg
Masa molecular del agua Magua 0.018016 | kg/mol
Masa molecular del aire Maire 0.028966 | kg/mol
Presion atmosférica® P 83993 | Pa
Dimensiones del Equipo
Area exterior Acxt 1.85 | m?
Area del condensador Acond 35| m?
Area especifica del evaporador a 300 | m?/m?
Volumen del evaporador V 0.0142 | m®
Parametros
Copfomne do e ® | Uy | s sK
Coetomnc ge nsteenia®e || 00010 | kg9
Factor de humedad f 0.77 | adimensional
Condiciones de Operacién
Temperatura ambiente Tamb 25 | °C
Temperatura de entrada Tq 25 | °C

La figura 2.2 muestra las temperaturas calculadas con las siguientes condiciones de operacion:
calor suministrado, Q = 2000 W y gasto masico de aire, G = 0.036 kg/s. Como es razonable
esperar, las temperaturas son mas altas a menor gasto de agua y disminuyen a medida que
aumenta éste. En general se encontrd que existe un valor minimo de gasto de agua para el cual
se puede resolver el modelo. Esto sucede cuando el método numérico encuentra valores de T,
y Ts muy cercanos entre si, lo cual impide resolver la ecuacién de la tasa de transferencia de
masa (ecuacion (2.18)). En el caso de las condiciones de operacion mencionadas, este limite
inferior de gasto de agua fue 0.95 litros por minuto (LPM).

%8 Este valor corresponde a la presién atmosférica de Guadalajara, lugar donde se realizd la experimentacion.
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Figura 2.2. Tendencia general de las temperaturas como funcion del gasto de agua.
Caso con Q = 2000 W, G = 0.036 kg/s
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Figura 2.3. Tendencia general de la tasa de produccion de destilado como funcion del gasto
de agua y del calor suministrado. Caso con G = 0.036 kg/s

La figura 2.3 muestra la tasa de produccion de destilado como funcion del gasto de agua, con
diversos niveles de calor suministrado. En esta grafica se observa que, segun el modelo
matematico, existe un pequefio intervalo del gasto de agua que permite maximizar la tasa de
produccién de destilado para cada nivel de calor suministrado. Se observa que al disminuir el
gasto de agua existe una region de la gréfica en la cual ya no sigue aumentando la tasa de
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produccién de destilado. Como se verd en el Capitulo 4, este comportamiento se verifica
experimentalmente.

Al aumentar el gasto de agua la tasa de produccion de destilado disminuye drasticamente
porque el sistema no logra temperaturas suficientemente altas, necesarias para aumentar la
presion de vapor del agua, que es una medida de su volatilidad. Como se menciond
anteriormente, a la izquierda de la zona de maxima productividad de agua no fue posible
encontrar soluciones al modelo. Tampoco fue posible encontrar soluciones al modelo cuando
la tasa de produccion de destilado es menor que alrededor de 0.8 kg/h. (Debido a que esto
ocurre en la zona de muy baja productividad del sistema, esto no representa una situacion de
interés desde el punto de vista de la simulacion y estudio del equipo desalinizador, pero si
desde un punto de vista matematico, lo cual queda mas alla del alcance del presente trabajo).

La figura 2.4 muestra la tasa de produccion de destilado como funcion del nivel de calor
suministrado. La informacion corresponde a los mismos pardmetros que las gréaficas
anteriores, con un gasto de agua de 1.2 LPM. En esta gréafica se observa que, segun el modelo
matematico, la tasa de produccion de destilado tiende a aumentar con el calor suministrado,
pero no en forma lineal ni directamente proporcional a la cantidad de calor suministrado.
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Figura 2.4. Tendencia general de la tasa de produccion de destilado como funciéon del calor
suministrado. Caso con L = 1.2 LPM (aprox. 0.02 kg/s), G = 0.036 kg/s

La figura 2.5 muestra el efecto del gasto de aire sobre la tasa de produccion de destilado para
el caso de un gasto de agua de 1.2 LPM, segun el modelo matematico. Se observa que la
influencia de esta variable de operacion respecto de la destilacién es muy pequefia en
comparacion con el gasto de agua y el calor suministrado, mostrados en las figuras 2.3 y 3.4.
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Figura 2.5. Tendencia general de la tasa de produccion de destilado como funcién del gasto
de aire.
CasoconL=1.2LPM, Q=2000W

2.8. Coeficiente de operacion

El objetivo del sistema es la produccion de agua destilada, y el recurso que emplea para ello es
la energia externa. Entonces, una medida de la eficiencia, que se denominara coeficiente de
operacion, puede definirse como el cociente entre el calor involucrado en la evaporacién del
agua que se obtiene como destilado y el calor requerido por el equipo para obtenerla.
Algebraicamente, esto se expresa de la siguiente forma:

n=—2 (2.39)
Q+E

donde Qq es el calor necesario para evaporar la masa de agua obtenida como destilado, Q es el
calor suministrado al sistema y E es la energia no térmica suministrada por otros medios, tal
como el impulsor del aire, todos por unidad de tiempo. El coeficiente de operacion del
sistema, 7, es adimensional. Para calcular Qg se multiplica la masa de destilado obtenida, D,
por su entalpia de vaporizacion. Despreciando la entrada de energia no térmica, es decir,
suponiendo E ~ 0, se obtiene:

DAH,,, 239
77 = .
Q

Esta definicion, aplicada al sistema estudiado en el presente trabajo, no esta limitada a valores

menores que la unidad. Debido al proceso de recuperaciéon de calor, es posible encontrar
condiciones en las que el numerador supere al denominador. Por esto se prefirio el término
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“coeficiente de operacion” en vez de “eficiencia”, dado que ésta normalmente se entiende
como un valor menor que la unidad.

La figura 2.6 muestra el coeficiente de operacion calculado con la ecuacion (2.39), como
funcién del gasto de agua, para diversos niveles de calor suministrado y manteniendo el gasto
de aire constante en G = 0.036 kg/s. Variando el calor suministrado al sistema es posible
obtener diversas productividades de destilado, y en cada caso existen condiciones Optimas
como las mostradas en la parte alta de la figura 2.3 y que en la figura 2.6 muestran coeficiente
de operacion maximo. La figura 2.7 muestra los coeficientes de operacién como funcion del
calor suministrado, segin se obtiene de la ecuacion (2.39) y el modelo matematico. Debe
notarse que en esta grafica el gasto de agua, G, no permanece constante, sino que su valor
corresponde al de las condiciones Optimas de cada una de las gréficas de la figura 2.6. El
coeficiente de operacion disminuye linealmente con el nivel de calor suministrado en el
intervalo estudiado. Los valores obtenidos variaron entre 7 = 1.024 para el caso con Q = 2400
W'y n=1.162 para el caso con Q = 1400 W.
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Figura 2.6. Tendencia general de coeficiente de operacion como funcién del gasto de agua
y del calor suministrado. Caso con G = 0.036 kg/s
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Figura 2.7. Coeficiente de operacion maximo como funcion del calor suministrado.
Caso con L minimo y G = 0.036 kg/s
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In every branch of knowledge
the progress is proportional to the amount of facts on which to build,
and therefore to the facility of obtaining data.

James Clerk Maxwell (1831-1879)

Capitulo 3

Disefio y descripcion del sistema experimental

El presente capitulo describe el disefio del sistema fisico que se utiliz6 para la parte
experimental del trabajo. Se exponen algunas consideraciones generales para el sistema y
particulares para cada uno de sus elementos, asi como la instrumentacion utilizada. EI Anexo
VIII presenta graficamente el proceso de construccion y algunos detalles complementarios.

3.1. Descripcion general

El prototipo para el trabajo experimental se disefio de acuerdo con una variante del concepto
presentado en la figura 2.1. La variante consiste basicamente en conectar directamente el
evaporador con el condensador, sin variar la seccion, con lo cual se evitan pérdidas de calor y
de energia mecanica. Esta es la principal razon para haber generado esta nueva geometria. La
figura 3.1 muestra un bosquejo del equipo utilizado. El funcionamiento es idéntico, y sélo
cambia la geometria en que el aire humedo caliente pasa directamente del evaporador al
condensador sin tener de por medio un ducto recolector que si existiera implicaria una
redistribucion del aire en la camara del condensador, y pérdidas de calor y de energia
mecénica en el camino. Por otro lado, dado que en el modelo matematico se requiere un valor
conocido para el gasto de aire, G, se opté por una geometria que contara con un impulsor de
aire controlable y con medios para medir ese gasto. El sistema, conceptualmente, podria
funcionar por conveccion natural, lo cual cambiaria sustancialmente el modelo matematico.

La siguiente descripcion tiene como referencia la figura 3.1:

e El agua por desalinizar se suministra en el modelo a partir del tinaco que se encuentra
arriba a la izquierda en la figura. En el prototipo experimental el tinaco provee una presién
constante para controlar el flujo de agua, asi como una temperatura casi constante durante
las corridas experimentales.

e Esa agua de mar entra al intercambiador de calor dentro del condensador, donde se
precalienta a la vez que enfria el aire en el interior del sistema.
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El agua sale del condensador a través de un rotdmetro donde se hace la medicion del gasto
de agua en litros por minuto.

El agua pasa, en el modelo experimental, a través de un banco de resistencias que le
proveen calor, que simula lo que en un modelo posterior sera un campo de colectores
solares. En esta region el agua alcanza su maxima temperatura.

El agua caliente se alimenta al evaporador, donde entra en contacto con el aire y se evapora
hasta llevarlo a la méaxima humedad absoluta que permitan la geometria del evaporador y
las condiciones termodinamicas del sistema aire-agua.

Lo que sobra de agua, que no se evapora al escurrir por el sustrato del evaporador, sale por
donde se indica con el término “salmuera”, con una concentracion ligeramente mayor de
sales.

El aire opera en un ciclo cerrado, movido por un pequefio impulsor. El aire, cuya humedad
absoluta es maxima al salir del evaporador, pasa inmediatamente al condensador, donde se
enfria al contacto con éste. En el proceso de enfriamiento el aire cede tanto calor sensible
como latente, al condensar el agua. Este enfriamiento pone al aire himedo muy por debajo
de las condiciones de saturacion, que es lo que provoca la condensacion del agua y, por
tanto, la disminucidon de la humedad absoluta del aire (aunque su humedad relativa sea del
100% a la salida del condensador).

El agua condensada sale por la parte baja del condensador.

Gasto

Evaporador

T

Destilado Salmuera

Figura 3.1. Bosquejo del sistema experimental.
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Algunas de las restricciones adoptadas para este primer prototipo fueron:

e La potencia de entrada de calor nominal es de 2000W, que practicamente constituye la
“dimension caracteristica” del sistema.

e La seccion del evaporador es de 12” x 12” (30.5 cm de lado), para aprovechar las
dimensiones comerciales del material que se us6 como sustrato para este elemento.

e Lo anterior determina la seccidon conveniente para el condensador, también de 12” x 127
(30.5 cm de lado).

3.2. Evaporador

La seccion del evaporador se construy6 de lamina de hierro galvanizado calibre 22, con las
dimensiones mostradas en la figura 3.2. La parte superior tiene una seccién para un
distribuidor de la salmuera sobre el sustrato del evaporador, con la intencion de repartir su
flujo uniformemente. Después de analizar diversas alternativas presentes en el mercado, se
escogi6 para el sustrato del evaporador el material conocido como Friocel®. La entrada de aire
es a través de un tubo de cloruro de polivinilo (PVC) con perforaciones laterales que arrojan el
gas hacia la cara opuesta al Friocel, con objeto de lograr un efecto de mampara redistribuidora.
El blogue de Friocel queda recargado sobre una ceja de 1 cm de ancho que provee una especie
de sello para evitar que el aire se pase directamente a la seccién del condensador sin pasar a
través del sustrato del evaporador. La parte baja del evaporador tiene dos pequefias mamparas
que hacen las veces de represas, para evitar posibles flujos de salmuera hacia el area de
condensacion de agua destilada. Todo el evaporador se aislé con espuma de poliestireno de 5
cm de espesor.

El Friocel tiene un 4rea especifica (el valor “a” del modelo matematico) de 300 m%/m?® (el
Anexo VI describe el proceso de medicidn de este dato). El bloque de Friocel especificado
tiene las dimensiones siguientes: ancho: 30.5 cm, alto: 30.5 cm, largo: 15.3 cm, lo que
equivale a un volumen total de V = 14.2x10° cm® = 0.0142 m®. Aplicando el factor de &rea, se
tiene: (0.0142 m*)(300 m*¥m®) = 4.27 m? como 4rea total de evaporacion.

3.3. Condensador

El elemento central del condensador es un intercambiador de calor aire-agua, en el que el
liquido pasa por el interior de los tubos, mientras que el aire pasa por entre las aletas. El
material de los tubos es laton y el de las aletas es cobre. Los tanques cabezales del
intercambiador también son de latén. El intercambiador tiene 57 aletas horizontales y 105
tubos verticales. El area de intercambio de calor es 3.50 m® El Anexo VII muestra el modo de
determinacion de este dato.

% para mas detalles véase el Anexo VI 'y las imagenes del Anexo VIII.
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Alrededor del intercambiador de calor se construyo la carcasa del condensador, de las
dimensiones mostradas en la figura 3.3. El material empleado es lamina de hierro galvanizado
calibre 22. La salida de aire es un tubo de PVC de dimensiones y arreglo similar al del
evaporador, perforado lateralmente con la misma ldgica, de succionar el aire desde el lado
opuesto al intercambiador, con objeto de dispersar en lo posible una succion directa
proveniente de cierta area del intercambiador.

En la parte baja de la carcasa existen dos salidas para el agua destilada, una ubicada antes y
otra después del intercambiador, desde el punto de vista del flujo de aire. El elemento
condensador se aislo completamente con espuma de poliestireno de 5 cm de espesor.
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Figura 3.4. Dimensiones del calentador. Acotaciones en mm.
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3.4. Calentador

Con el calentador se sustituye y simula fisicamente lo que en una etapa posterior serd un
colector o un campo de colectores solares. Por esta razon se construyo6 con diez resistencias de
50, 100 y 300 W nominales, con objeto de poder graduar la potencia entregada, desde 0 hasta
2150 W, en incrementos de 50 W, para en el futuro simular un dia solar variando la entrada de
potencia en funcién del tiempo.

Con objeto de minimizar las pérdidas de calor y dado que el flujo en el calentador es de abajo
hacia arriba, se colocaron en la parte baja las resistencias de menor potencia y en la parte alta
las de 300 W, para que el recorrido del agua después de pasar por éstas, fuera el menor
posible. Entonces, de abajo hacia arriba hay una resistencia de 50 W, le siguen tres de 100 W
y las seis restantes son de 300W. Estos valores de potencia son nominales; los fabricantes se
dan un buen margen de tolerancia, por lo que en la practica experimental siempre es necesario
medir el voltaje y la corriente consumida, para lograr la potencia deseada mediante las
diversas combinaciones de resistencias. La tabla 3.1 muestra algunas combinaciones de
resistencias para entregar al sistema desde 50 W hasta 2150 W en incrementos de 50 W
nominales, equivalentes a 1/43 de la potencia méxima.

Tabla 3.1. Ejemplos de potencias térmicas que se pueden suministrar al sistema mediante las
combinaciones de resistencias, para simular un dia solar. Todos los datos en watts.

300

300

300

300

300

300 v v v

ANENANAN

100 v

ASASASANENANANAN

100 v

100 v v v

NNANENENENANENANANAN

ANANEN

50 v v

Total: 50 100 150 200 250 300 350 400 1000 | 2000 | 2150

El calentador consiste en un tanque de seccién cuadrada que aloja al tren de diez resistencias,
con las dimensiones mostradas en la figura 3.4. Este elemento se construyo con lamina de
acero inoxidable 304 de calibre 18. Un lado completo del tanque es removible con objeto de
poder cambiar las resistencias y dar mantenimiento a la unidad. Este se construyé con una
placa de acero inoxidable 304 calibre 16. El calentador se colocé verticalmente, junto con un
panel de interruptores para controlar la entrada de energia a las resistencias.
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3.5. Sistema completo

La figura 3.5 muestra el ensamble del evaporador con el condensador, junto con el impulsor y
el ducto que los une. Entre el evaporador y el condensador existe un “codo” de 45° que
permite dotar al condensador de una inclinacidn, necesaria para facilitar el escurrimiento del
agua condensada. En el ducto que conduce el aire se colocé un anemémetro de hélice para
medir la velocidad de este gas, considerando que el gasto de aire es constante en todo el
sistema. El aire, como se ha explicado, trabaja en un ciclo cerrado.

La figura 3.6 muestra el esquema del sistema completo, en el que ademas de los elementos
anteriores aparece la ubicacion del rotdmetro que se emplea para medir el flujo de agua.
Ademas, entre las carcasas del evaporador y del condensador se colocd una malla de pléstico
con tejido de 1 cm de apertura, que permitidé ubicar con cierta precision un conjunto de
termopares para medir la temperatura del aire himedo en cinco puntos entre ambos elementos.

Los dibujos no muestran una pequefia pendiente que debe darse a todo el sistema para que el

destilado escurra en la direccion en la que se ubican las extracciones de agua. En la préactica
esto se hizo inclinando el sistema completo ya montado en su estructura.

Anemodmetro

'\ Redstato
control de velocidad del aire

Sensores

de

temperatura{ 12V
CD

Sensor,-/l

Figura 3.5. El sistema de evaporador (lado izquierdo) y condensador (lado derecho)
y posiciones de diversos accesorios.

El sistema tiene una purga de aire en la parte alta del cabezal del condensador, dado que por la
inclinacion es posible que se acumule aire que impida el flujo natural del agua entre los tubos.
La temperatura del agua sufre un incremento en el condensador en ocasiones de hasta 30°C, lo
cual hace que si se parte de agua saturada de oxigeno (u otros gases), se desprendan burbujas
en el interior de los tubos del condensador, las cuales van llenando de aire el cabezal superior.
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Este aire acumulado, que no tiene salida por la inclinacién del cabezal, es necesario extraerlo
periddicamente por la purga. EI Anexo VIII muestra una fotografia de la purga y de todo el
proceso constructivo.

3.6. Instrumentacion

La instrumentacion del sistema experimental consiste en los siguientes elementos:

Rotdmetro. Para la cuantificacion y control del gasto de agua se emplea un rotdmetro de la
marca Omega, modelo FL-215, con una precision de £5% Yy con capacidad de flujo de hasta
2.0 L/min.

Anemometro. El flujo de aire se cuantifica mediante un anemdémetro digital de hélice, de la

marca Extech, modelo HD-300, de 7.5 cm de diametro (3”), con precision de £3%, cuya
lectura corresponde al total del flujo a través del ducto que va del condensador al evaporador.

:|evaporador

Figura 3.6. Diagrama del sistema completo.
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Termopares. Se emplearon termopares tipo T (cobre-constantan) de la marca Omega.

Adquisidores de datos. Los adquisidores son especificos para termopares, de la marca
Measurement Computing, modelo USB-TC, de ocho canales. Se estadn utilizando dos
adquisidores con objeto de tener disponibles hasta dieciséis canales. Cada uno de estos
adquisidores tienen dos sensores internos de temperatura, de alta precision, que se usan como
referencia para los termopares, con lo que se elimina la necesidad de un pozo frio.

Software. Para el manejo de los adquisidores se utilizaron los programas Instacal y
TracerDAQ Pro, ambos de Measurement Computing. Instacal tiene la funcion de establecer
las condiciones de trabajo de los adquisidores en relacion con los sensores utilizados, asi como
para la verificacion de su funcionamiento y calibracion. TracerDAQ Pro es la version
profesional del software para adquisicion de datos, que permite manejar hasta 32 canales
simultaneos, de diferentes tipos de variables, especificar los tiempos y frecuencias de
muestreo, manejar la apariencia de las graficas, asi como exportar los datos para su
procesamiento mediante otras herramientas.

Fuente de poder. Para controlar con precision el gasto de aire se empled una fuente de poder
de la marca BK Precision, modelo 1627A. EI motor que mueve el impulsor de aire se alimento
mediante esta fuente y se obtuvieron resultados reproducibles, segin se muestra en el Anexo
XI,

La figura 3.7 muestra el prototipo experimental en operacion. Frente al sistema, en la parte

baja de la fotografia se aprecian los dos adquisidores de datos, colocados sobre la fuente de
poder que se uso para controlar con precision la velocidad del impulsor de aire.
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Figura 3.7. El prototipo desalinizador en funcionamiento experimental.
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It is a capital mistake to theorize before one has data.
Insensibly one begins to twist facts to suit theories,
instead of theories to suit facts.

Sherlock Holmes

A Scandal in Bohemia
[Arthur Conan Doyle (1859-1930)]

Capitulo 4

Graficas y analisis de resultados tedricos y experimentales

El prototipo descrito en el capitulo anterior se utilizO para realizar experimentos con tres
objetivos: a) estudiar la factibilidad de la humidificacion y deshumidificacion de aire para
destilar agua, b) conocer, observar y analizar el comportamiento del sistema y c) calibrar el
modelo matematico con objeto de tener una herramienta analitica para su estudio mas
detallado. El presente capitulo se divide en cinco partes: una evaluacion empirica del prototipo
experimental; la obtencién de los pardmetros del modelo a partir de resultados experimentales;
la comparacidon de los resultados obtenidos experimentalmente con los que produce el modelo
matematico; un breve analisis de lo que implicaria la variacion de los parametros del modelo
respecto de los valores existentes y, por dltimo, la comprobacion de algunas hipdtesis
incorporadas en el modelo matematico.

4.1. Evaluacion del prototipo experimental

Evaluacion preliminar

Desde las primeras pruebas experimentales se observo lo que puede intuirse desde el diagrama
de la figura 2.1 y del modelo matematico: que todas las variables estan muy interrelacionadas
y la variacion de una de ellas produce diversos tipos de retroalimentacion, por lo que un
estudio con condiciones cambiantes a lo largo del tiempo se dejé fuera del alcance del
presente trabajo. Se decidid, pues, hacer las corridas manteniendo todas las condiciones
controlables fijas, hasta llegar al estado cuasi estacionario. EI Anexo IX contiene la rutina de
arrangue y mediciones.

El prototipo experimental cuenta con 13 termopares instalados en diversos puntos, que
corresponden a las temperaturas del modelo matematico segun la tabla 4.1.
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Tabla 4.1. Correspondencia entre los canales del registrador
y las temperaturas del modelo matematico.

Canal del Ubicacion del Temperatura

Registrador Termopar del Modelo
CHO Agua: entrada al condensador Ty
CH1 Agua: salida del condensador T,
CH2 Agua: salida del calentador T
CH3 Agua: entrada al evaporador 8
CH4 Agua: salida del evaporador Ty
CH5 Aire: salida del condensador T
CH6 Aire: entrada al evaporador 5
CH7 Aire: cuadrante superior izquierdo
CH8 Aire: cuadrante superior derecho
CH9 Aire: centro del ducto Te
CH10 Aire: cuadrante inferior izquierdo
CH11 Aire: cuadrante inferior derecho
CH12 Salida del destilado Tq

80_0 T T T T T T T T T T T \EI T T T T T T I T T T T T T T T T T T T T T T T \E\ T T T T T T I T T T T
UsRk | i 8
O
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]
o
e
(&)
|_
1wol2e P I P o
000d, 00:00:00.000 (»: 1x> ©000d, 02:00:00.000

Tiempo, horas

Figura 4.1. Registro de las temperaturas en una corrida tipica®.
Se recomienda referirse a la figura 3.1, de la pagina 48.

%0 Corrida 091231A, con un gasto de agua de 1.0 LPM, 10.9 m/s de velocidad del aire, 2000 W nominales de
entrada de calor (2048 W promedio observados) y una produccion de 2.61 L/h de destilado al llegar al estado
estacionario.
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Algunas de las temperaturas del modelo matematico se miden en el prototipo en mas de un
punto. Esto se hizo con el fin de evaluar la posible existencia de pérdidas de calor o de obtener
un dato promedio, como se explica enseguida.

La figura 4.1 muestra el registro de los 13 termopares a lo largo de una corrida tipica, tal como
se obtiene graficamente del software TracerDAQPro. El eje horizontal representa el tiempo.
La corrida se hizo a lo largo de dos horas. Cada division en este eje corresponde a 200
segundos. El eje vertical muestra las temperaturas en grados centigrados. Para mayor claridad
se recomienda referirse a la figura 3.1, de la pagina 46.

Los sensores de los canales 2 y 3 se instalaron para evaluar posibles pérdidas entre la salida
del calentador y la entrada de agua caliente al evaporador. De la gréfica anterior puede
observarse que dichas pérdidas son despreciables, dado que los dos conjuntos de datos se
sobreponen (curva superior, de color rojo) y este comportamiento se obtuvo en todas las
corridas.

El mismo fendmeno ocurre con los canales 5 y 6 que se usan para medir la temperatura del
aire a la salida del condensador e inmediatamente antes de la entrada al evaporador (curva
rosa, por encima de la del canal 12), que en el modelo matematico corresponden a una sola
temperatura: Ts. ElI hecho de que este comportamiento se obtuvo normalmente significa que
las pérdidas en el ducto del aire son también despreciables.
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en funcion de la temperatura en el centro del ducto (canal 9).

La figura 4.2 muestra los resultados de un conjunto de corridas, en condiciones diferentes, con
cuyos datos se analizé el comportamiento de las temperaturas en el ducto mencionado. El eje
horizontal es la temperatura en el centro del ducto (canal 9) y el eje vertical corresponde a las
cinco temperaturas observadas, méas el promedio de ellas. Se encontré que, aunque siempre
hay una dispersién de temperaturas, entre 5y 10 °C, la temperatura promedio de todas puede
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usarse como una representacion de la tendencia general. Un tema pendiente para trabajo
posterior es evaluar si vale la pena introducir un dispositivo homogeneizador del flujo, tanto
en funcion de mejorar la produccion de destilado, como de la concordancia con el modelo
matematico. La parte final del Anexo VIII muestra algunas posibilidades para este dispositivo.

La figura 4.1 también muestra que la idea de haber colocado un tinaco de 400 L como una
gran reserva de agua para ser suministrada a una temperatura constante, funciond
razonablemente bien (ver figura 3.6). La temperatura de entrada, medida a través del canal 0
(CHO0), permanece razonablemente constante a lo largo de toda la corrida de dos horas.

Productividad de agua destilada

El objetivo del equipo experimental y del presente trabajo es la produccion de agua destilada.
Por esta razdn resulta interesante el dato de la productividad, previa e independientemente de
la concordancia con el modelo matematico.

Las corridas experimentales se realizaron en dos grupos, el primero aplicando 1000 W
nominales de calor suministrado y el segundo aplicando 2000 W. Se encontr6 que las dos
variables que mas influyen sobre la productividad de agua destilada son el nivel de calor
suministrado y el gasto de agua.

Para la experimentacion en esta etapa se utiliz6 agua dulce, dada la observacién empirica de
que todas las propiedades térmicas del agua de mar involucradas en el modelo matemético son
similares a las del agua pura. El proyecto se realiz6 en Guadalajara, lejos de fuentes naturales
de agua salina. Aunque es posible “sintetizar” agua de mar mediante cloruro de sodio,
mediante sal marina o mediante formulas o recetas existentes [Kester, et al., (1967)], los
problemas de corrosion e incrustaciones mencionados en el apartado 1.3, junto con la similitud
de propiedades térmicas, indujeron a que la experimentacion con agua salina se dejara para
una etapa posterior. La tabla 4.2 muestra una comparacion entre las propiedades térmicas del
agua dulce y las de agua de mar. Los datos estdn reportados a 50°C y considerando una
concentracion de sales de 3.0%. Aungue en el modelo matematico sélo se requieren la
capacidad calorifica, Cp, la presion de vapor, P°y el calor de vaporizacion, AHyap, S& muestran
también otras propiedades que pueden influir en el comportamiento térmico del sistema. Las
propiedades térmicas del agua de mar tienden a tener valores menores que los del agua pura, y
la diferencia expresada porcentualmente respecto de las propiedades del agua pura en general
es menor al 3%.

La figura 4.3 muestra la tasa de produccion de agua destilada como funcion del gasto de agua

aplicado, en litros por minuto (LPM), para las dos familias de corridas con diferentes niveles
de calor suministrado.
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Tabla 4.2. Comparacion de algunas propiedades térmicas del agua marina con las del agua
dulce, a 50°C y 3.0% de salinidad [Shargawy, et al., (2010)].

. : Diferencia
Propiedad Agua dulce | Agua marina Porcentual
Presion de vapor, P°, kPa 12.351 12.135 -1.75%
Densidad, kg/m® 988.0 1010.3 2.26%
Calor de vaporizacién, AHyap, kJ/kg 2382.0 2310.5 -3.00%
Capacidad calorifica, Cp, J/(kg °C) 4180.6 4034.1 -3.50%
Conductividad térmica, J/(s m °C) 0.641 0.639 -0.31%
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Figura 4.3. Tasa de produccion de destilado vs. gasto de agua,
para corridas con 1000 y de 2000 W de calor suministrado.

Los datos correspondientes a 2000 W muestran una mayor dispersion. Una posible explicacion
de esa mayor dispersion es como sigue. La temperatura de entrada del agua y la temperatura
ambiente no son controlables en el sistema experimental. Algunas de las corridas a 2000 W se
realizaron en condiciones ambientales de temperaturas muy bajas en comparacion con las
demas (durante el invierno de 2009-2010). Los resultados de esas corridas en ambiente frio se
indicaron con un simbolo diferente (2000 W Frio). En la grafica se observa que los datos de
cada color se agrupan con una tendencia propia, con menor dispersion que el conjunto
completo de 2000 W.

El modelo matemaético predice una mayor tasa de produccién de destilado a menor gasto de
agua. Esto se debe a que, para una entrada de calor dada, a menor gasto de agua se logran
mayores temperaturas. Como la presion de vapor aumenta drasticamente con la temperatura, al
aumentar ésta se logra incorporar mucho mas vapor en el aire. Sin embargo, la experiencia
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mostré que hay dos limitantes para operar el sistema con gastos de agua muy bajos: a) la
imposibilidad de mojar toda el area disponible del evaporador y b) el riesgo de alcanzar la
temperatura de ebullicion. Cuando el agua ebulle en la zona del calentador, disminuye adn
mas el agua disponible para escurrir por el evaporador, agravando el efecto mencionado en el
inciso anterior.

La familia de puntos a 1000 W de la figura 4.3 muestra que con un gasto de agua menor a 0.7
LPM la tasa de produccién de destilado no sigue aumentando. Hay que considerar que el area
del evaporador es de 4.2 m® Como no se conoce el tiempo de retencién en el evaporador, no
hay datos para estimar el espesor de la pelicula de agua. Sin embargo, es razonable la hipdtesis
de que en condiciones de bajo gasto de agua el area efectiva de evaporacion disminuye, es
decir, no se distribuye en toda el area disponible. Si se quiere estudiar el sistema en
condiciones de gastos de agua muy pequefios, es necesario mejorar el sistema de distribucién
de agua en el evaporador.

Por otro lado, si el gasto de agua es muy pequefio, el calor suministrado en el calentador puede
hacer que se alcance la temperatura de ebullicién. Esto tampoco es deseable, debido a que todo
el concepto del sistema supone que no hay ebullicion. Si se fuera a trabajar en condiciones de
ebullicién, las técnicas de MED y MSF son mas eficientes que la de HD.

Dada una entrada de calor, Q, mediante la ecuaciéon Q =mCpAT es posible calcular el gasto
de agua, m, que llegaria a condiciones de ebullicién para una temperatura de entrada del agua.
La figura 4.4 muestra los mismos datos de la anterior, junto con la condicion calculada para la
ebullicion. Este calculo se hizo considerando una temperatura de entrada de 25 °C y una
temperatura de ebullicion de 96 °C (que es la que se observa en Guadalajara, es decir, con una
AT =71°C). Ademas, se tomo en cuenta la recuperacion de calor en el condensador.
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Figura 4.4. Region de ebullicidn en las condiciones experimentales.
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Esta grafica muestra otra caracteristica del sistema: a medida que el suministro de calor
aumenta, se desvanece la posibilidad de tener flujos de agua tan pequefios que no mojen bien
el evaporador. En el caso de los datos a 2000 W, no se pudieron hacer corridas con un gasto de
agua menor a 0.7 LPM, porque las condiciones se acercaban mucho a las de ebullicion, por lo
que no se llega a la zona de datos horizontales que aparece en las corridas a 1000 W.

Recuperacién de calor

El propdsito del condensador del sistema es la recuperacion del calor de condensacion del
agua. Es posible evaluar la magnitud de esa recuperacion del calor usando los datos
experimentales. Esto se realizé de la siguiente manera: el calor recuperado se manifiesta por el
incremento de temperatura del agua de enfriamiento a través del condensador, es decir, su
incremento de la temperatura T a la temperatura de salida T,. Entonces,

Q, = LCp(T2 —Tl) (4.1)

donde ;Q; indica el calor recuperado por unidad de tiempo entre la entrada y la salida del
condensador, en watts.

Por otro lado el agua destilada se obtiene debido a que el vapor cede su calor de condensacion.
Por tanto, el agua obtenida tiene un valor energético que puede calcularse a partir de la tasa de
produccion de destilado, multiplicada por el calor de vaporizacién del agua a la temperatura
del condensador:

Qd = DAHvap (42)

donde Qq es el valor energético equivalente del volumen de agua destilado por unidad de
tiempo, en watts.

La figura 4.5 muestra el resultado de los calculos anteriores para un conjunto de corridas con
niveles de calor suministrado de 1000 y de 2000 W. Las abscisas muestran los calculos
obtenidos mediante la ecuacion (4.2) y las ordenadas muestran el dato correspondiente
calculado mediante la ecuacion (4.1). La linea diagonal sélo indica donde la abscisa es igual a
la ordenada, como referencia para facilitar la lectura de la grafica (no es producto de una
correlacion).

Notese que los valores de 1Q, y Qg provienen de mediciones fisicas diferentes e
independientes entre si. Se observa que, en efecto, el destilado al condensarse entrega un calor
que es eficientemente recuperado como un precalentamiento del agua. El calor recuperado es
incluso superior al valor energético del agua calculado como se establecié en la ecuacion (4.2),
debido a que el condensador capta ademas el calor sensible del enfriamiento del aire, que
aunque pequefio, es medible. Considerando la magnitud tipica de la disminucion de
temperatura del aire a través del condensador (alrededor de 10 °C), junto con su gasto masico
y su capacidad calorifica, el calor recuperado al enfriar el aire puede estimarse en 100 a 200
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W, lo cual explica que los puntos de Q> estén ubicados por encima de la diagonal de la figura
4.5.

La figura 4.5 también muestra que es posible recuperar una cantidad de calor similar al calor
externo que se suministra: la parte superior de la nube de puntos de corridas con 1000 W de
calor suministrado muestra una recuperacion alrededor de 1000 W, mientras que la parte
superior de la nube de datos a 2000 W, muestra una recuperacion alrededor de este valor.
Dicho en otras palabras, se encontraron condiciones en las que el calentamiento del agua
desde Ty hasta su entrada al evaporador, a T3, consistié 50% en la recuperacion de calor (de T,
aT,) y50% en el calor externo afiadido (de T, a Tg).
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Figura 4.5. Calor recuperado en el condensador
como funcioén de la produccion de destilado en términos energéticos.

Coeficiente de operacién y flujos de energia

La figura 4.3 muestra que con la misma cantidad de calor afiadido es posible obtener
productividades de agua destilada muy diferentes. Es interesante saber qué ocurre con los
flujos de energia en diversos casos.

Para calcular el coeficiente de operacion se empleo la ecuacion (2.39). Como se menciono en
la parte final del Capitulo 2, debido al proceso de recuperacion de calor es posible encontrar
condiciones en las que el coeficiente de operacion, definido con esa ecuacion, resulte mayor
que la unidad. Empiricamente no resultd trivial encontrar esas condiciones, pero esta situacién
no solo es posible sino deseable.

Las figuras 4.6 y 4.7 muestran coeficientes de operacion obtenidos en corridas a 1000 y 2000
W nominales, respectivamente. Para los experimentos de la figura 4.6 no se midid la potencia
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térmica suministrada en cada caso sino que el calculo se hizo unicamente con el valor nominal
de 1000 W. La figura 4.7 se obtuvo a partir de mediciones de cada dato necesario.
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Figura 4.6. Coeficiente de operacién como funcién del gasto de agua, L,
en corridas con 1000 W nominales®.
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31 os datos de esta grafica se obtuvieron con el consumo de energia nominal (1000 W), es decir, no se midi6 la
potencia consumida en cada caso.
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En cuanto a las tendencias generales, la informacion muestra esencialmente lo mismo que la
figura 4.3. La figura 4.6 muestra valores de coeficientes de operacion mayores a la unidad,
pero aunque esto es posible, debe tomarse con reservas debido a lo mencionado en el parrafo
anterior.

La figura 4.8 muestra tres casos de la familia de corridas a 2000 W nominales. Las diferencias
entre corridas se deben principalmente al gasto de agua: 0.8, 1.0 y 2.0 LPM respectivamente
de arriba hacia abajo.

Las barras de la izquierda muestran el origen del calor. De abajo hacia arriba:
e Calor recuperado, calculado con la ecuacion (4.1).
e Calor externo, calculado con el producto de las mediciones de voltaje y corriente.

Las barras del lado derecho muestran a donde va ese calor. De abajo hacia arriba:
e Produccion de destilado, es decir, calor latente, Qq, calculado con la ecuacién (4.2).
e Calor sensible que sale con el destilado, calculado con q=DCp(T,-T,).

» Calor sensible que sale con la salmuera, calculado con q=(L—D)Cp(T,-T,).

e Pérdidas de calor al ambiente, calculadas con la diferencia necesaria para completar el
balance.

Como se infiere de las ecuaciones anteriores, se tom6 como referencia para los balances la
temperatura de entrada de agua al sistema Ty, para cuantificar las salidas de calor sensible.

Se observa que cuando el gasto de agua es alto disminuyen la produccion de destilado y la
recuperacion de calor (que varian en forma concomitante, como se vio en la seccion anterior),
y el sistema se convierte practicamente en un calentador de salmuera para luego desecharla.
Aun asi, el caso de mas abajo en la figura 4.8 corresponde aproximadamente a la eficiencia de
operacion de un destilador de caseta en buenas condiciones.

Las figura 4.9 y 4.10 muestran también los calores de origen y destino, respectivamente, para
cuatro corridas de la familia de 2000 W nominales, realizadas en condiciones ambientales
similares y variando unicamente el gasto de agua, L. La figura 4.9 muestra (en rojo) que a
todas las corridas se les suministr6 aproximadamente la misma cantidad de calor, pero la
cantidad de calor recuperado varia, y parece haber un éptimo para éste en el gasto de alrededor
de 1.0 LPM.*

Sin embargo, la figura 4.10 muestra que la produccion de destilado disminuye siempre al
aumentar el gasto de agua, y el éptimo aparente en la recuperacion de calor se traduce en un
maximo de pérdida de calor por la salmuera rechazada.

Como puede verse en las figuras 4.8 a 4.10, la pérdida de calor por la salmuera rechazada es el
aspecto mas importante a considerar en un futuro redisefio del equipo.

%2 Es obvio que estas afirmaciones no son generalizables; se refieren al sistema en estudio y a las condiciones de
operacion especificas.
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Figura 4.8. Flujos de calor en tres condiciones de operacion.
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4.2. Célculo de los parametros

El modelo matematico expuesto en el Capitulo 2 requiere cuatro pardmetros obtenidos
experimentalmente:

el factor de humedad, f,

el coeficiente global de pérdidas de calor del sistema, Uperq,

el coeficiente global de intercambio de calor en el condensador, Ucond, Y
el coeficiente de transferencia de masa en el evaporador, K.

Los calculos para obtener estos parametros se realizaron como se expuso en la seccion 2.5.
Para ello es necesario procesar los datos obtenidos como se expone enseguida.

Conversién de los datos del agua

El gasto de agua se midi6 con un rotdmetro, en litros por minuto (LPM), pero para los célculos
se requiere el dato en kilogramos por segundo (kg/s). La conversion se hizo utilizando la
siguiente expresion para la densidad del agua como funcién de la temperatura, y se utilizo la
temperatura a la salida del condensador, T,, que es donde esta ubicado el rotdmetro. EI Anexo
X muestra la informacion de donde se obtuvo esta ecuacién. La densidad del agua utilizada
fue:

Pagia = 2x10°T° —6x10°T? +215x107°T +1000 (4.3)
donde:

Pagua = densidad del agua en kg/m®,
T = temperatura en °C.

Para expresar el gasto masico, L, en las unidades deseadas son necesarias las siguientes

conversiones:
- 3 -
min /{ 1000 L )\ m 60 s S (4.4)

Entonces, la lectura del rotametro, simbolizada por “LPM” se convierte a “L” (kg/s), mediante
las siguientes operaciones:

L= pagua LPM

4.5
60000 (49

En las condiciones experimentales, la densidad varié entre 983.9 y 997.0 kg/m*. Combinando
esto con las lecturas del rotdmetro, los gastos masicos de agua variaron entre 0.013 y 0.033
kg/s.
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Conversién de los datos del aire

El gasto de aire se mide mediante un anemometro de hélice insertado en el ducto que va del
condensador al evaporador y abarca completamente la seccion de este ducto. Por tanto, la
lectura obtenida es una velocidad (m/s), mientras que lo que requiere el modelo es un gasto
masico de aire seco, en kg/s.

La practica mostr6 que los anemémetros disponibles no son adecuados para las condiciones de
humedad (saturacion) y temperatura que se tienen en ese ducto, por lo que después de algunas
horas de medicion continua presentaban fallas. Sin embargo, se observd una excelente
repetibilidad de la velocidad medida para cada voltaje aplicado al impulsor, por lo que se optd
por registrar el voltaje aplicado, como base para el control de la velocidad del aire. Entonces,
el dato registrado para la velocidad fue el potencial eléctrico aplicado al motor del impulsor.
Para hacer las conversiones necesarias se procedi6 de la siguiente forma: 1) calcular la
velocidad del aire a partir del potencial aplicado al impulsor, 2) calcular el gasto volumétrico,
3) calcular el gasto mésico y 4) calcular el gasto méasico del aire seco.

e Célculo de la velocidad del aire a partir del potencial aplicado al impulsor. Se hicieron
diversas corridas para medir la velocidad del aire en funcién del potencial eléctrico
aplicado al impulsor. Estas corridas se hicieron con diversos gastos de agua, debido a que el
escurrimiento del agua por el evaporador induce una caida de presion a través de la
columna de evaporacion. ElI Anexo XI contiene mas informacion. La correlacion empleada
para calcular la velocidad fue:

v=-0.0413V?* +1.6283V -1.2091 (4.6)

En esta ecuacion V es el potencial aplicado al impulsor, en voltios, y v es la velocidad del
aire en m/s. Una velocidad tipica usada fue de 10.9 m/s, correspondientes a un potencial de
10.0 V aplicado al impulsor.

e Calculo del gasto volumétrico del aire humedo a partir de la velocidad. Este gasto, Gy, Se
obtiene de multiplicar la velocidad por el area de la seccion del ducto:

GvoI =V A\jucto (47)

El ducto entre el condensador y el evaporador tiene un didmetro interno de 71 mm, por lo
que su area es Agycto = 0.0040 m?2. Un gasto volumétrico tipico fue de 0.043 m®/s.

e Calculo del gasto masico del aire himedo a partir del volumétrico. Para esto se requiere la
densidad del gas. Considerando el aire humedo como gas ideal, su densidad puede
calcularse mediante la siguiente expresion:

PM,
RT

Pn = (4.8)
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donde:

o = densidad del aire himedo, kg/m°.

P = presion total, Pa.

My, = masa molecular del aire himedo, kg/mol.

R = constante del gas ideal, R = 0.08205 L atm/mol K.
T = temperatura, K.

Como los experimentos se hicieron en Guadalajara, que tiene una presion atmosférica
promedio de 840 hPa, el valor utilizado para la presion en los célculos fue P = 84.0 kPa.
(Este dato no fue medido).

Para la ecuacion (4.8) se requiere calcular la masa molecular del aire himedo. Esta se
obtiene del promedio ponderado de la masa molecular del aire, Majre, ¥ del agua, Magua,
mediante la ecuacidn siguiente, en la que las cantidades de moles se expresan con n:

aire M aire + nagua M agua (4 9)
n. +n

aire agua

n
M, =

Como la medicion se hace a la salida del condensador, el aire estd saturado. Entonces, es
posible calcular su humedad absoluta mediante la ecuacion (2.3). La humedad se obtiene en
unidades de masa de agua por unidad de masa de aire seco. Como la cantidad de moles es el
cociente entre la masa y la masa molecular, entonces la cantidad de moles de agua en la
unidad de masa de aire seco es:

W
nagua = M (410)

agua
Por otro lado, aplicando el mismo concepto, se calcula la cantidad de moles en un
kilogramo de aire:

m

o = A 4.11
aire M ( )

aire

Sustituyendo valores y empleando Mgire = 0.028966 kg/mol [Kuehn et al., 2001, p.179], se
tiene:.

- 1kg
@' 0.028966 kg/mol

= 34.523 mol (4.12)

Sustituyendo las ecuaciones (4.11) y (4.13) en la (4.10), con Maga = 0.018016 kg/mol
[idem] se obtiene:

M, 1+W (4.13)

34.523+ W
0.018016

71



Gréficas y analisis de resultados teéricos y experimentales

en la que el resultado se obtiene en kg/mol.

La humedad de saturacion, W, es fuertemente dependiente de la temperatura. Esta propiedad
se calculé mediante la ecuacion (2.3). Las temperaturas a la salida del condensador (Ts)
variaron en los diversos experimentos entre 25 y 55 °C. Entonces, los valores de humedad
correspondientes variaron aproximadamente desde 0.04 hasta 0.12 kg/kg, que a su vez
dieron lugar a masas moleculares del aire himedo entre 28.5 y 27.0 g/mol.** Combinando
esto en la ecuacion (4.9) que también depende de la temperatura, dio como resultado
densidades entre 0.97 y 0.83 kg/m®.

El gasto mésico de aire humedo, Gy, se obtiene de multiplicar la densidad por el gasto
volumétrico:

G, =G (4.14)

vol

Los valores manejados para esta variable estuvieron entre 0.042 y 0.036 kg/s.

Célculo del gasto masico de aire seco. Partiendo del gasto maésico de aire humedo, Gy,
obtenido con el procedimiento anterior, y como para ello ya se conoce la humedad, es
posible calcular el gasto masico de agua en fase vapor, aplicandole a Gy un factor que
indique qué porcion de la masa total del aire himedo es agua. Este factor es W/(1+W), por
tanto:

W
G,.=6 4.15
agua h(l-l—W) ( )

donde Gagua €S el gasto masico del vapor de agua en el aire himedo, en kg/s. Entonces, el
gasto masico de aire seco se calcula restando Gagua de Gp:

G=G, -G (4.16)

agua

Los gastos masicos de aire seco variaron en el intervalo de 0.031 a 0.041 kg/s en las
corridas experimentales estudiadas.

Pardmetros obtenidos

De las corridas experimentales se obtiene directamente el conjunto de temperaturas {T,, Ts, T4,
Ts y Te}, en el estado estacionario. Para llegar a ese estado es necesario haber medido (y

controlado, dentro de lo posible) Ti1, Tamn, asi como el gasto volumétrico de agua y la
velocidad del aire. Con los calculos de las dos secciones anteriores se conocen los elementos

%% Debido a que la masa molecular del agua es 2/3 de la del aire, a mayor humedad disminuye la masa molecular
del aire himedo y con ello disminuye también su densidad.
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del conjunto {L, G, Q, Ty, Tamp} VY, por tanto, es posible utilizar las ecuaciones de la seccién
2.5 para obtener el conjunto de parametros {f, Uperd, Ucond, K}

Para las corridas con una calor suministrado nominal de Q = 2000 W, manteniendo constante
el gasto de aire, G = 0.036 kg/s (es decir, con un voltaje aplicado al impulsor = 10.0 V, segln
se explico en el apartado inmediato anterior) y con valores para el gasto de agua, L, alrededor
de 0.017 kg/s (1.0 LPM), se encontraron los siguientes parametros:

Factor de humedad

La figura 4.11 muestra el factor de humedad, f, calculado con las ecuaciones (2.21) y (2.22),
como funcién del gasto de agua (equivalentes a usar la ecuacion (2.28)). El valor promedio
obtenido es f =0.77, y de la gréafica se observa que este valor es practicamente constante y
muestra poca dispersion. La desviacion estandar observada para este conjunto de experimentos
es de 0.031.
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Figura 4.11. Factor de humedad obtenido como funciédn del gasto de agua.

Coeficiente global de pérdidas de calor al exterior

La figura 4.12 muestra el coeficiente de pérdidas de calor al exterior, Uperg, Obtenido
simultaneamente con el valor de f para cada caso, mediante las ecuaciones (2.21) y (2.22),
equivalentes a haber usado la ecuacién (2.27), para un conjunto de experimentos bajo las
condiciones descritas. Se observa que hay una gran dispersion en los datos encontrados, pero
no se observa claramente una tendencia a variar como funcion del gasto de agua. El valor
promedio es Uperg = 3.27 J/(m?s K), con una desviacion estandar de 1.31 J/(m’s K).
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Coeficiente global de transferencia de calor en el condensador

La figura 4.13 muestra el coeficiente global de transferencia de calor en el condensador, Ucong,
calculado para cada caso con la ecuacion (2.29). En forma similar a lo que ocurre con el
coeficiente anterior, se observa una dispersion en los datos calculados (aunque menor que el
anterior), pero no se observa una tendencia a variar con el gasto de agua. El valor empleado en
los célzculos fue Ugong = 56 J/(s m* K), a lo cual le corresponde una desviacion estandar de 8.6
J/(s m* K).
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Figura 4.12. Coeficiente de pérdidas de calor al exterior para un conjunto de experimentos.
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Figura 4.13. Coeficiente de transferencia de calor en el condensador
para un conjunto de experimentos.
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Coeficiente de transferencia de masa en el evaporador

La figura 4.14 muestra los valores del coeficiente de transferencia de masa en el condensador,
K, calculados mediante la ecuacion (2.30). A diferencia de los tres parametros anteriores, este
coeficiente muestra una fuerte dependencia con el gasto de agua: para las condiciones
mencionadas su valor es casi nulo cuando el gasto de agua es del orden de 0.7 LPM vy tiende a
aumentar rapidamente conforme aumenta este gasto. El valor promedio encontrado fue K =
0.0010 kg/(m? s), y debido al efecto de la dependencia entre ambas variables, su desviacion
estandar fue de 0.0007 kg/(m? s).
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Figura 4.14. Coeficiente de transferencia de masa en el evaporador
como funcion del gasto de agua.

La dependencia del coeficiente de transferencia de masa respecto del gasto de agua pone en
duda uno de los supuestos del modelo matematico, consistente en que los pardmetros son
constantes. La dispersion mostrada por los coeficientes de transferencia de calor Uperg Y Ucond,
se debe al error experimental normalmente relacionado con la determinacién empirica de este
tipo de coeficientes, pero con base en las evidencia no parece inadecuado considerarlos
constantes. En cambio, el coeficiente de transferencia de masa, tal como se estd considerando
en el modelo, no resulta constante de acuerdo con la evidencia experimental.

Como se expone al final de la seccion 2.5 (cfr. ecuacion 2.32 y su explicacion), mediante el
equipo Yy la técnica utilizados en el presente trabajo, siempre se mide el efecto combinado del
coeficiente de transferencia de masa, K, el area especifica del evaporador, a, y el volumen total
del evaporador, V. Esto implica que tedricamente podria suceder que el valor de K si
permaneciera constante, y que lo que se estaria observando en los experimentos fuera una
variacion de alguno de los otros dos parametros, a o V, que para el modelo también se
supusieron constantes.
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En particular, parece factible que al disminuir el gasto masico de agua no se logre mojar
completa y homogéneamente el sustrato del evaporador. Si esto sucediera, se traduciria en una
reduccion del area efectiva para la evaporacion. En el supuesto, mucho mas defendible
tedricamente, de que el volumen total efectivo del evaporador permanece constante, es posible
que el efecto que muestra la figura 4.14 sea debido a que, aunque el valor del area fisica por
unidad de volumen del sustrato tiene un valor determinado con cierta precision, esta area no
resulte completamente mojada cuando el gasto de agua es pequefio.

La figura 4.15 muestra un ajuste polindmico de segundo grado, aplicado a los datos de la
figura anterior. La linea mostrada se describe con la ecuacion siguiente:

K =-0.0007L” +0.0037L —0.0021 (4.17)

donde:
K = coeficiente de transferencia de masa, kg/(m? s).
L = gasto de agua en litros por minuto.

El ajuste de la ecuacion (4.17) a los datos de la figura 4.14, mediante el método de minimos
cuadrados mostré un coeficiente de determinacién R? = 0.8432.
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Figura 4.15. Correlacion entre el coeficiente de transferencia de masa en el evaporador, K, y
el gasto de agua en litros por minuto, de acuerdo con la ecuacion (4.17).

4.3. Comparacion entre el modelo matematico y los resultados experimentales

Para evaluar la calidad del modelo matematico respecto del comportamiento del prototipo
experimental se procedio en tres etapas:
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e Comparacion de la tasa de produccion de destilado calculada mediante el modelo
matematico, a partir de las temperaturas observadas en diversos experimentos, con la tasa
de produccion de destilado medida.

e Comparacion de las temperaturas calculadas mediante el modelo matematico, con las
temperaturas observadas en los experimentos.

e Comparacion de la tasa de produccion de destilado calculada mediante el modelo
matematico, a partir de las condiciones de operacion, con la tasa de produccion de destilado
observada.

Tasa de produccion de destilado a partir de las temperaturas observadas

Es posible calcular la tasa de produccion de destilado que el equipo experimental deberia
desarrollar con cada conjunto de temperaturas, segin el modelo matematico. Para esto se
empled el modelo del balance de masa compuesto por la ecuacion (2.2), junto con las
ecuaciones (2.3) para la humedad del aire saturado y (2.5) para la presion de vapor. En una
primera etapa, con la intencion de evaluar la calidad de este modelo, se calcularon las tasas de
produccién de destilado que corresponderian a las temperaturas observadas en el estado cuasi
estacionario, para un conjunto de experimentos con calor suministrado nominal de Q = 2000
W, manteniendo constante el gasto de aire alrededor de, G = 0.036 kg/s (voltaje aplicado al
impulsor = 10.0 V) y con valores para el gasto de agua, L, en los alrededores de 0.016 kg/s
(1.0 LPM), con variaciones entre 0.013 kg/s (0.8 LPM) y 0.033 kg/s (2.0 LPM).
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Figura 4.16. Tasa de produccién de destilado calculada con las temperaturas observadas vs.
tasa de produccion de destilado observada.

La validez y confiabilidad de los modelos para la humedad del aire y de la presidn de vapor se
estudiaron previamente y se reportaron por Hermosillo (2007 b). La figura 4.16 muestra los
resultados obtenidos para la tasa de produccién de destilado calculada a partir de las
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temperaturas observadas. El intervalo de valores de la gréfica es resultado de la variacion del
gasto de agua mencionado al final del parrafo anterior, méas la variacion de la temperatura
ambiente, T,, y la del agua de alimentacién, T1, ambas medidas pero no controladas. La
tendencia general de la figura 4.16 es aceptable, lo que muestra que el balance de masa, en
combinacion con las expresiones para la humedad absoluta y la presion de vapor, contenidas
en el conjunto de ecuaciones (2.2), (2.3) y (2.5) funciona satisfactoriamente para el calculo de
la tasa de produccién de destilado. Implicitamente se valida el uso del factor de humedad f. El
coeficiente de determinacion fue R? = 0.7615. La linea diagonal sélo indica dénde la abscisa
es igual a la ordenada, como referencia para facilitar la lectura de la grafica (no es producto de
una correlacion).

Comparacién de las temperaturas calculadas y observadas

Dado un conjunto de condiciones de operacion {Q, L, G, Ty, T,} tedricamente es posible
calcular las temperaturas que el sistema alcanzara cuando llegue al estado estacionario.
Utilizando el conjunto de parametros {f, Uperd, Ucond, K} reportados en la seccion 4.2, se
calcularon las temperaturas mediante el modelo matematico. La figura 4.17 muestra estas
temperaturas calculadas, en las ordenadas, contra las temperaturas observadas en cada caso, en
el eje de las abscisas. Considerando la complejidad del modelo y la dispersién de los valores
de los coeficientes de transferencia de calor, los resultados obtenidos parecen razonables.
Estos valores fueron obtenidos con el coeficiente de transferencia de masa constante, K =
0.0010 kg/(m? s), y no considerando su variabilidad conforme a lo expuesto en la seccién 4.2.
Como en gréficas anteriores, la linea diagonal sélo indica dénde la abscisa es igual a la
ordenada, como referencia para facilitar la lectura de la grafica (no es producto de una
correlacion). El coeficiente de determinacion en este conjunto de datos es de R? = 0.8587,
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Figura 4.17. Temperaturas calculadas vs. temperaturas observadas.
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Tasa de produccidn de destilado a partir de las condiciones de operacion

Una vez obtenidas las temperaturas, es posible con el mismo modelo calcular la tasa de
produccion de destilado de la misma forma que se hizo en la seccién 4.3. La figura 4.18
muestra la tasa de produccion de destilado, para diversas corridas, calculadas con el modelo a
partir de las condiciones de operacion, contra la tasa de produccion de destilado observada
experimentalmente. La diagonal s6lo indica donde la abscisa es igual a la ordenada, como
referencia para facilitar la lectura de la grafica (no es producto de una correlacion). En este
caso se observa una dispersion de los datos mucho mayor que en la figura 4.16. El coeficiente
de determinacion para los datos de esta gréfica, forzando a que la correlacién pase por el
origen, es R? = 0.3040.
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Figura 4.18. Tasa de produccion de destilado calculada con el modelo completo.

Resultados con K como funcidn del gasto de agua

La dispersion de resultados mostrados en la figura 4.18 contrasta fuertemente con la buena
correlacion obtenida cuando se calcula la tasa de producciéon de destilado a partir de las
temperaturas observadas (figura 4.16). Analizando la informacion de la figura 4.17 se observa
que, aunque la nube del conjunto completo de las temperaturas se comporta en forma
aparentemente satisfactoria, cada una de las temperaturas aparece en una nube de puntos que
tiende a cruzar la linea diagonal, de abajo a la izquierda hacia arriba a la derecha. Entonces,
dado que el modelo de transferencia de masa funciona razonablemente bien segun la figura
4.16, resulta que la dispersion mostrada en la figura 4.18 proviene del comportamiento de las
temperaturas calculadas. Estas temperaturas se obtuvieron con un coeficiente de transferencia
de masa, K, constante.

Dado que experimentalmente se observa que el valor de K es funcion del gasto de agua, L, se
hicieron los calculos de las temperaturas y de la tasa de produccién de destilado utilizando la
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expresion para K reportada en la seccion 4.2. Como se explico en esa seccion, el valor de K es
indistinguible experimentalmente del valor del area especifica, a, y puede ser que aunque K
sea constante lo que varia con el gasto de agua sea el area mojada.

La figura 4.19 muestra las temperaturas calculadas, contra las temperaturas observadas, en esta
nueva version. Comparando la figura 4.19 con la 4.17 se observa una menor dispersion. El
coeficiente de determinacién de todo el conjunto de temperaturas es de R* = 0.9250,
significativamente superior al procesamiento anterior
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Figura 4.19. Temperaturas calculadas con el modelo, a partir de las condiciones de operacion,
considerando K como funcién de L.

La figura 4.20 muestra la tasa de produccion de destilado calculada para cada caso a partir de
las temperaturas de la figura 4.19, en comparacion con la tasa de produccion de destilado
observada. Se obtiene una ligera menor dispersion de los datos que la mostrada en la figura
4.18, aunque este célculo final sigue siendo el menos preciso de todos los que produce el
modelo. El coeficiente de determinacion para este conjunto de datos es de R? = 0.3847.

El hecho de describir K (o el producto Ka) como funcion del gasto es equivalente a introducir
un parametro mas en el modelo. Es sabido que cualquier modelo empirico funciona mejor con
una mayor cantidad de parametros de ajuste: un reto consiste en lograr describir
satisfactoriamente la realidad con la menor cantidad de parametros. Sin embargo, en este caso
lo que se observa es que la hipotesis de que K (o el producto Ka) permanece constante, no se
sostiene para las condiciones de operacion estudiadas, y que el hecho observado de que sea
funcién del gasto tiene implicaciones en la diferencia entre los datos calculados y los
observados, cuando se considera constante.
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Figura 4.20. Tasa de produccion de destilado calculada considerando K como funcion de L.

4.4. Efecto de la variacion de parametros

El analisis de dos de los parametros del modelo es especialmente interesante, porque de ahi
pueden sugerirse mejoras para futuros modelos fisicos: éstos son el coeficiente de
transferencia de calor en el condensador, Ucong, Y €l coeficiente de transferencia de masa en el
evaporador, K. Los otros dos pardmetros son de menor interés, debido a que el coeficiente de
pérdidas al ambiente es obvio que debe ser lo menor posible porque el calor perdido a través
de la envolvente del sistema no se traduce en obtencién de condensado. Por otro lado, el factor
de humedad, f, es una consecuencia directa del desempefio del evaporador y debe estar ligado
a su propia geometria, asi como al coeficiente de transferencia de masa.

Los célculos que se indican enseguida se hicieron considerando los datos de la tabla 2.1, es

decir, con las propiedades fisicas reales del modelo fisico y los parametros obtenidos, salvo la
variacion del parametro que se indica en cada caso.

Coeficiente de transferencia de calor en el condensador

Se realizaron calculos con el modelo matematico variando el valor del coeficiente de
transferencia de calor en el condensador desde 20 hasta 80 J/(s m* K) (el valor encontrado en
los experimentos fue de 56 J/(s m? K)). La figura 4.21 muestra los resultados obtenidos para la
tasa de produccién de destilado como funcion del gasto de agua, para diversos valores de
Ucong. La linea punteada representa el caso del prototipo experimental. Por las razones
expuestas anteriormente (cfr. ecuacion (2.31) y su explicacion), la variacion de este parametro
es equivalente a variar el area del condensador Acong.
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La figura 4.22 muestra la misma informacion en forma alterna: la tasa de produccion de
destilado como funcion del coeficiente de transferencia de calor en el condensador, para varios
gastos de agua. En esta grafica los puntos sefialados corresponden al caso experimental.
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Figura 4.21. Tasa de produccién de destilado como funcidn del gasto de agua, considerando
diversos valores del coeficiente de transferencia de calor en el condensador.
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Figura 4.22. Tasa de produccién de destilado como funcion del coeficiente de transferencia de
calor en el condensador, para diversos gastos de agua.
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De ambas gréaficas se observa que cerca de las condiciones optimas, es decir, con bajos gastos
de agua, el efecto del coeficiente de transferencia de calor en el condensador es de importancia
significativa. Se observa también que en la regidn de altos gastos de agua (y menor produccién
de destilado) la importancia de este coeficiente es menor. La figura 4.22, en las dos curvas
superiores, también sugiere que el aumento del coeficiente mencionado tiene probablemente
un limite, a partir del cual la ganancia en la tasa de produccion de destilado resultaria
marginal.

Coeficiente de transferencia de masa en el evaporador

El coeficiente de transferencia de masa, en combinacion con el area efectiva de evaporacion,
juega un papel complejo en el modelo. Esto puede intuirse por su ubicacion en la ecuacion
(2.25), que es la que tiene mas funciones implicitas. Considerando valores de este coeficiente
constantes (no como funcién del gasto de agua) se hicieron los célculos con los resultados
siguientes. La figura 4.23 muestra la tasa de produccion de destilado en funcion del gasto de
agua para diversos valores de K. La figura 4.24 muestra la misma informacion en forma
alterna: la tasa de produccion de destilado como funcion de K, para diversos gastos de agua. El
caso real se representa aproximadamente por el valor de K = 0.001 kg/(m? s), como una linea
punteada en negro en la figura 4.23 y con puntos en negro en la figura 4.24. Por las razones
expuestas anteriormente (cfr. ecuacion (2.32) y su explicacion), la variacion de este parametro
es equivalente a variar el area del evaporador, a.
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Figura 4.23. Tasa de produccion de destilado en funcion del gasto de agua, para diversos
valores del coeficiente de transferencia de masa en el evaporador.

De las gréficas se observa que el modelo matematico indica que aumentar el valor de K no
siempre se traduce en un aumento de la productividad de agua destilada, sino que en igualdad
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de las demas condiciones, hay un limite maximo para ésta. Sin embargo, a medida que se
trabaja con un mayor gasto de agua, si es importante que el coeficiente de transferencia de
masa sea mayor. Dicho en otras palabras, un aumento en el coeficiente de transferencia de
masa permite manejar mayores gastos de agua, para lograr la misma productividad que se
tendria con gastos menores.
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Figura 4.24. Tasa de produccion de destilado en funcién del coeficiente de transferencia de
masa en el evaporador, para diversos gastos de agua.

4.5. Comprobacion de algunas hipdtesis

Un modelo matematico se construye a partir de muchas hipdtesis, algunas como
consideraciones fundamentales y otras como simplificaciones para poder trabajar con él.
Algunas de las hipétesis no son facilmente verificables y permanecen como tales mientras no
ocurra una falla mayor del modelo. Otras si pueden comprobarse con la informacion empirica.
Como parte del trabajo experimental se comprobaron las hipotesis que se analizan a
continuacion, que ayudaron a mejorar o a simplificar el modelo matemético. Asimismo, se
compara teéricamente el desempefio del sistema del presente trabajo con el de un destilador
solar de caseta.

Existencia del factor de humedad

En la ecuacion (2.2) se introdujo el factor de humedad. Diversos autores han supuesto que el
aire sale del evaporador en condiciones de saturacion (por ejemplo Nawayseh, et al., 1999).
Sin embargo, dada la geometria utilizada, en este trabajo se considerd la posibilidad de que el
aire no se obtuviera saturado, con lo cual se obtiene un modelo mas general. Los resultados
obtenidos respaldan esta suposicion. De acuerdo con la ecuacion (2.1), a partir de las
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temperaturas medidas, si el aire saliera saturado del evaporador, deberia observarse una mayor
tasa de produccion de destilado que la que se obtiene con el equipo experimental y la
discrepancia entre los resultados obtenidos y los observados seria irreconciliable.

El factor de humedad podria haberse obtenido directamente de la ecuacion (2.2) como un
simple factor de correccion entre lo calculado bajo el supuesto de saturacion y la tasa de
produccién de destilado observada, con la siguiente ecuacion (despejada de la ecuacion (2.2)):

£, =i(9 +w5) (4.18)

Como en condiciones experimentales se conocen las temperaturas en los puntos 5 (a la salida
del condensador) y 6 (a la salida del evaporador), las dos humedades de la ecuacion anterior se
pueden calcular, es decir, todo el lado derecho de la ecuacién resulta conocido. Con el factor
de humedad calculado asi, la figura 4.16 mostraria una correlacion “perfecta” (o trivial, como
quiera verse). Lo interesante del calculo del factor de humedad mostrado en el presente
modelo como se explica en la seccion 2.5, es que se obtiene de las mediciones puramente
térmicas y de los balances de calor.

La figura 4.11 muestra que el valor de factor de humedad, en comparacién con los demas

pardmetros del modelo, fue el que mostr6 menor variabilidad en las condiciones
experimentales.

Salida de calor con el destilado, no significativa

En la seccion 2.4 se hicieron varias simplificaciones. Una de ellas consistié en que el volumen
del destilado es muy pequefio en comparacion con los demdas términos, y ademas la
temperatura T4 es relativamente baja en comparacién con las demas temperaturas del sistema,
por lo que los términos DCpTy4 y DCpT, se despreciaron, eliminandolos de la ecuacién (2.10)
y (2.13), respectivamente. Esta simplificacion queda justificada al observar los valores reales
involucrados con el calor sensible del destilado, Qq, tal como se muestra en las figuras 4.8 y
4.10. La magnitud del calor sensible extraido del sistema por concepto del agua destilada
(mostrado como “D.Sensible” en esas graficas) varia entre el 0.5% y el 1% del total de los
flujos de calor, por lo que se considera justificada su eliminacion.

Otras entradas de energia, no significativas

En la ecuacion (2.39) se supuso que la entrada de otras formas de energia, no térmicas, era
despreciable, es decir, E ~ 0. En el sistema experimental la Unica forma de energia no térmica
gue entra al sistema es la que se suministra mecanicamente para impulsar el aire a una
velocidad conocida y controlada. A su vez, esto supone un consumo eléctrico. Los
experimentos reportados en el presente trabajo se hicieron aplicando un potencial de 10 V al
impulsor y, en estas condiciones el consumo de corriente fue de 2.14 A. Como el motor es de
corriente directa, esto se traduce en un consumo eléctrico de 27 W, que comparados con los
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alrededor de 2000 W suministrados nominalmente por via térmica, representan menos de un
3% del total del flujo de energia. Este valor es mayor que el que se desprecid en el apartado
anterior, pero se siguio considerando despreciable para el presente estudio. Sin embargo, en
estudios posteriores conviene revisar esta simplificacion, porque la energia necesaria para
mover el aire en un sistema desalinizador por humidificacion-deshumidificacion puede
resultar significativa en un sistema de mayores dimensiones.

Desempefio del sistema HD superior al destilador solar de caseta

Debido al disefio particular del equipo experimental no fue factible realizar una comparacion
directa con el desempefio de los destiladores solares. Esta comparacion seria materia de
trabajo posterior. Sin embargo, es posible comparar los desempefios haciendo algunas
consideraciones.

La eficiencia térmica de los destiladores solares de caseta convencionales se ha reportado
repetidas veces del orden de 30-40% [por ejemplo Qiblawey (2008) p.637], con esta variable
definida del mismo modo que en el presente trabajo, en la ecuacion (2.39). Considerando la
eficiencia térmica de colectores solares de placa plana, que es del orden del 60-80%
[Kalogirou (2004)], acoplados al sistema de presente trabajo, el sistema por humidificacion-
deshumidificacién del aire daria del orden de 50 a 70% mas agua destilada por dia que un
destilador solar de la misma area de captacion solar.
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Conclusiones y recomendaciones para trabajo futuro

El presente documento contiene informacion de diversas naturalezas, relacionadas con los
antecedentes, el equipo, el modelo matematico y el trabajo experimental. Las conclusiones y
recomendaciones que se presentan son también de diversas indoles, unas mas solidas y otras
con trazas de especulacion; unas mas particulares y otras méas generales.

Conclusiones

Es posible construir y operar un sistema para desalinizar agua, que opere a presion
atmosfeérica, utilizando el aire como gas portador de la humedad entre el evaporador y el
condensador, sin ebullicion, y por tanto tolerante a variaciones en la alimentacion de calor,
haciéndolo por esta razén adecuado a ser energizado mediante energia solar.

Salvo por los elementos para la instrumentacion, un sistema como el del presente trabajo
puede construirse practicamente con 100% de integracion nacional. El equipo presentado
fue construido completamente en el taller del Departamento de Procesos Tecnoldgicos e
Industriales del ITESO y mediante subcontrataciones en otros talleres locales (en
Guadalajara).

En un sistema como el descrito en el presente trabajo es posible recuperar integramente el
calor de condensacion del agua y utilizarlo como calor para el precalentamiento previo a la
evaporacion (cfr. 4.1).

En un sistema como éste, todas las fugas de calor son parasitas, y por tanto sujetas a su
minimizacién, a diferencia de lo que ocurre en un destilador solar de caseta, en el que es
inevitable ceder calor al ambiente para poder obtener condensado.

La inercia térmica del sistema es muy grande. Un tiempo normal para llegar al estado cuasi
estacionario fue de dos horas, partiendo de la temperatura ambiente y aplicando una
cantidad de calor constante. Esa gran inercia térmica se debe en parte a la masa del sistema
y en parte al ciclo de retroalimentacion que establece la recuperacion del calor.

% Nada se inventa y se perfecciona al mismo tiempo.
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Debido a lo indicado en el punto anterior, y considerando que la intensidad de la radiacion
solar es continuamente variable, es muy improbable que, al operar un sistema de este tipo
con energia solar, se llegue al estado estacionario.

A partir de principios termodinamicos, se desarrollé un modelo matematico para la presion
de vapor del agua extraordinariamente bueno en comparacion con los encontrados en la
bibliografia. Este modelo es valido en todo el intervalo de temperaturas de 0 a 100°C y es
capaz de calcular la presiéon de vapor con un error absoluto medio menor a 1.2% en el
intervalo de 5 a 95 °C, tomando como referencia los datos publicados, con los cuales se
calibré. En ese intervalo ningn valor calculado muestra un error mayor al 2.5% respecto
de los datos usados para calibrar el modelo. Este modelo estd dado por la ecuacion (2.5).
Su deduccion y comparacion con otros modelos usuales se encuentra en el Anexo Ill.

Con el modelo mencionado en el punto anterior fue posible calcular la humedad y la
entalpia del aire saturado en el intervalo desde 0°C hasta unos 10 °C abajo de la
temperatura de ebullicion (dependiente ésta de la presién total) con mejor precision que
usando otros modelos, tales como la ecuacién de Antoine y la ecuacién de Clausius-
Clapeyron. La parte final del Anexo Il muestra graficamente una comparacion de los
resultados obtenidos mediante los modelos mencionados. EI Anexo al Cuarto Informe del
presente trabajo contiene toda la informacion al respecto [Hermosillo, 2007b].

El modelo de la ecuacion (2.5) para la presion de vapor, cuyo valor se esboza en los dos
puntos anteriores, se considera una de las aportaciones del presente trabajo, por no haber
encontrado ningtn modelo que funcione mejor en todo el intervalo de temperaturas.

Se desarroll6 un modelo matematico basado en balances de calor y en las tasas de
transferencia de masa y de calor, en estado estacionario, para el calculo de las temperaturas
de equilibrio y de la tasa de produccion de destilado. EI modelo presentado (cfr. 2.4)
incluye un factor de humedad para el aire a la salida del evaporador, lo cual lo hace mas
general que otros modelos encontrados y resulta mas adecuado para simular el prototipo
experimental que el suponer saturacion a la salida del evaporador. Se presenta un modo de
calcular ese factor de humedad a partir de los balances térmicos.

El modelo mencionado en el punto anterior se considera otra de las aportaciones del
presente trabajo, debido a que no se encontrd ningln otro modelo para un sistema similar
al presentado, que considere el factor de humedad, cuya importancia se resalta en los
resultados de las secciones 4.2 y 4.5. Ademas, se propone un método original para calcular
el factor de humedad a partir de los datos observados (cfr. 2.5), asi como un método para
encontrar los valores semilla adecuados para resolver el modelo matematico (cfr. 2.6).

El modelo matematico presentado para el equipo desalinizador, con cuatro parametros y
basado en los modelos para la presion de vapor y para la humedad y entalpia del aire
saturado, describe razonablemente bien las temperaturas en estado estacionario, pero
describe con menor precision la tasa de produccion de destilado, debido a la fuerte
dependencia de la presion de vapor y la humedad del aire respecto de la temperatura.
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El prototipo experimental logré trabajar con coeficientes de operacion de hasta 0.97 (cfr.
4.1). Esto es equivalente a una tasa de produccion de destilado de 2.9 kg/h con una entrada
de calor de 2000 W. A su vez, este valor es alrededor de 2 a 2.5 veces lo que se encuentra
reportado para los destiladores solares de caseta.

Se observd que en las condiciones de operacion de los experimentos realizados, el
producto del coeficiente de transferencia de masa por el area de evaporacion (el producto
Ka de la ecuacion (2.25)) varia fuertemente con el gasto de agua. Con los experimentos
realizados no es posible distinguir si esta variacion se debe a su vez a una variacion del
coeficiente, a una variacion del &rea de evaporacion o a ambos simultaneamente.

Los demés pardmetros: el coeficiente de transferencia de calor en el condensador (Ucong de
la ecuacion (2.24)), el coeficiente de pérdidas de calor al exterior (Uperg de las ecuaciones
(2.21) y (2.22)) y el factor de humedad (f, de estas mismas ecuaciones), son
aproximadamente constantes en las condiciones experimentadas, aunque con una gran
dispersion los dos primeros.

Las pérdidas de calor debidas a la salida de calor sensible con la salmuera representan la
principal fuga de calor, especialmente cuando el sistema opera con alto gasto de agua y
con baja temperatura. En estas condiciones la diferencia de presion de vapor entre el
evaporador y el condensador es menor que en otros casos, y esto propicia un menor
intercambio de masa en comparacion con la operacion a mayor temperatura y menor gasto
de agua.

Las pérdidas de calor debidas a la salida de calor sensible con el destilado son
despreciables, en todos los casos, en comparacién con los demas flujos de calor.

Existe una relacién 6ptima entre el gasto de agua y la entrada de energia, con objeto de
maximizar la produccién de destilado (ver siguiente seccion, recomendacion No. 3).

Considerando los resultados del presente trabajo, reportados en la seccion 4.1, junto con
las eficiencias térmicas reportadas para los colectores solares de placa plana, se estima que
un sistema con el comportamiento térmico del presente trabajo, acoplado a ese tipo de
colectores, podria producir del orden de 50 a 70% mas volumen de destilado que un
destilador solar con la misma area de captacion solar.

Recomendaciones para trabajo futuro

Tanto en los aspectos tedricos como en lo experimental, el presente trabajo resultd
especialmente retador. Fue necesario dejar de lado muchos aspectos interesantes, en funcién

de

lograr un resultado concluyente en un tiempo razonable. Los siguientes son algunos

aspectos en los que, a partir del trabajo realizado, parece conveniente continuar, con objeto de
lograr mejores resultados mediante desalinizacion con aire como gas portador, asi como para
entender mejor los procesos involucrados.
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1. Los pardmetros reportados en el presente trabajo fueron obtenidos como se indico en la
seccion 2.5. En esa seccion se mostrd que cada uno de los parametros se puede calcular a
partir de los datos experimentales, debido a que existe una expresion para cada uno de
ellos en funcidn de este tipo de datos. Sin embargo, queda la posibilidad de que debido a la
naturaleza altamente no lineal del sistema, y a lo fuertemente interrelacionado de las
variables, sea posible encontrar otro conjunto de valores que optimicen mejor el
desempefio del modelo, es decir, que en conjunto minimicen el error entre los resultados
experimentales y los calculados con el modelo.

2. El modelo matemaético presentado no considera efectos de acumulacion de calor, debido a
que fue desarrollado para el estado cuasi estacionario. Una siguiente etapa del trabajo
deberia incluir las modificaciones necesarias en este aspecto para poder hacer simulaciones
con entrada de calor variable, tal como se sugiere en la seccion 2.2, y con ello poder
simular el comportamiento del sistema en un dia solar tipico.

3. Con el modelo modificado segln el apartado anterior, se sugiere estudiar las condiciones
de manejo del sistema Optimas en funcion de la entrada de calor variable. En particular, de
lo observado en la seccion 4.1, parece adecuado tener una expresion para el gasto de agua
a dosificar como funcién de la entrada de calor solar disponible. En otras palabras,
expresar el gasto de agua como una variable dependiente de la entrada de calor al sistema.

4. Los dos puntos anteriores requieren también su verificacion experimental. La sugerencia
es realizar experimentacion para simular un dia solar, suministrando una entrada de calor
variable imitando en lo posible (dado que los incrementos de calor en el sistema se dan en
valores discretos) la cuasi cosenoidal de un dia solar tipico.

5. En la seccion 4.1 se especula que entre el evaporador y el condensador el flujo de aire no
es homogéneo. La figura 4.2 lo indica a través de la dispersion de las temperaturas, pero
observando detenidamente el comportamiento dinamico de éstas y su comportamiento
como funcion del gasto de aire, se tiene mas evidencia de la falta de homogeneidad en este
flujo. EI presente trabajo no aborda esta situacién que se observd y quedd pendiente de
atender en el modelo fisico, con algunos elementos como los mostrados hacia el final del
Anexo VIII. EI modelo matematico supone una temperatura a la salida del evaporador y
un gasto masico de aire. La geometria del prototipo, que tiene un amplio ducto entre el
evaporador y el condensador, hizo dificil evitar que se desarrollara una distribucion de las
velocidades del aire y de las temperaturas dentro del ducto. Aqui hay una posible fuente de
discrepancia entre el modelo matematico y el experimental, que puede dar lugar a la
dispersion de datos observada, a la vez que existe una oportunidad de mejorar las
condiciones de transferencia de masa y de calor en esos elementos. La sugerencia consiste
en implementar algin sistema que propicie la homogeneidad del flujo entre ambos
elementos, mezclando el aire dentro del ducto entre el evaporador y el condensador. Por
otro lado, gracias a la geometria empleada, no existe evidencia de un problema similar
entre el evaporador y el condensador.

6. La seccion 4.2 y la figura 4.15 muestran que el coeficiente de transferencia de masa, o el
producto entre éste y el area de evaporacion varian mucho con el gasto de agua. Es posible
que la geometria del sustrato para la evaporacion propicie la canalizacion en gastos
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pequefios, lo cual se traduzca en una reduccion significativa del area efectiva de
evaporacion. La sugerencia consiste en estudiar mejores sistemas de distribucion del agua
en la columna de evaporacion, en estudiar las condiciones dptimas de funcionamiento del
sustrato empleado o en desarrollar y estudiar otros tipos de sustratos que puedan lograr una
buena distribucion con pequefios gastos de agua.

Esta pendiente optimizar los procesos de transferencia de calor y de masa. El analisis de la
seccion 4.4 da algunas ideas, por ejemplo, es conveniente aumentar la transferencia de
calor lo mas posible. Esto podria retroalimentar también la transferencia de masa, al
alimentar al evaporador con un aire con menor humedad absoluta debido a su menor
temperatura.

Aunque este tipo de sistemas se han denominado “de multiple efecto”, este es un uso
impreciso del término, dado que Unicamente hay una recuperacion del calor pero no hay
varios efectos. Sin embargo, como se mostro en la seccién 4.1, las pérdidas de calor por la
salmuera son los méas importantes. Esta pendiente estudiar la factibilidad termodinamica de
recuperar parte del calor que se fuga por la salmuera, independientemente de lo expresado
en el punto anterior, asi como el disefio de los elementos fisicos para lograrlo y su
verificacion experimental.

Debido a las dificultades practicas que induce el agua de mar, expuestas en el Capitulo 1,
tales como la corrosion galvanica y las incrustaciones de diversos minerales, los
experimentos del presente trabajo se realizaron con agua dulce. Es obvio que “desalinizar”
agua dulce carece de sentido. Los experimentos se realizaron de esta forma bajo el
supuesto de que todas las propiedades térmicas involucradas en el modelo, del agua de
mar, son similares a las del agua dulce (cfr. 4.1). Las del vapor son, por supuesto, idénticas
en ambos casos. Sin embargo, con el equipo presente o con otro adecuado para una mejor
proteccién anticorrosién, es necesario corroborar el modelo para desalinizar agua de mar.
Esto podria hacerse en dos etapas: primero con una solucion de cloruro de sodio, con la
concentracion equivalente, lo cual ya permitiria evaluar la validez del modelo en
condiciones salinas y de corrosion galvanica, pero todavia sin los problemas de
incrustaciones de carbonatos y sulfatos. Una segunda etapa si deberia probarse con agua de
mar auténtica o “sintética”, como la que se usa para diversos estudios marinos.

Con el objeto de tener un mejor control de las variables, particularmente de la entrada de
calor para poder determinar los parametros, el sistema experimental cuenta con un
conjunto de resistencias eléctricas para suministrar el calor, tal como se mostro en el
Capitulo 3. Dado que el objetivo del proyecto es el desarrollo de un equipo desalinizador
solar, una siguiente etapa, que puede ser en paralelo con algunos de los puntos anteriores,
requiere un sistema que efectivamente opere bajo radiacion solar en condiciones reales.

Con el sistema acoplado a colectores solares, se recomienda hacer una comparacién directa
con el desempeiio de destiladores solares de caseta, con objeto de corroborar
experimentalmente la conclusion numero 20.

Teniendo el conocimiento producido por los puntos anteriores, podrian entonces estimarse
algunos parametros que ayudaran a evaluar la factibilidad economica de esta tecnologia.
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Sera interesante determinar si mediante humidificacion y deshumidificacion de aire se
puede competir econdmicamente con la 6smosis inversa acoplada con fotoceldas, y si eso
es posible, en qué escalas. El proceso descrito en el presente trabajo puede construirse mas
facilmente con tecnologia local. Las membranas para 6smosis y las fotoceldas son
producto de tecnologia mucho maés sofisticada.
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Anexos

Anexo |. Factor de humedad aplicado a la entalpia

El presente anexo complementa lo expuesto en la seccion 2.2. La necesidad del factor de
humedad nace directamente de la ecuacion (2.2) y es un factor que se aplica directamente a la
humedad absoluta. Sin embargo, al idear el modo de calcularlo a partir de datos
experimentales, se vio la conveniencia de aplicar un “factor de humedad” a la entalpia, tal
como aparece en las ecuaciones (2.21) y (2.22) para poder calcularlo como un parametro, tal
como se explica en la seccion 2.5. Esto se basa en la casi proporcionalidad que existe entre la
humedad y la entalpia, segun se muestra enseguida. Adicionalmente, se hace la deduccién para
conocer el factor de humedad a partir del que se calcula con la entalpia.

De acuerdo con la ecuacion (2.8), la entalpia del aire saturado se calcula con la expresion:

Hi = CpaireTi +(CpaguaTi +AHvap )VVI (A-ll)
Los valores de las capacidades calorificas y del calor de vaporizacién, promedio en el
intervalo de valores encontrados para Tg Son:

Cpaire = capacidad calorifica del aire, 1.007 kJ/(kg °C),
Cpagua = Capacidad calorifica del agua liquida, 4.182 kJ/(kg °C),
AHy,p = calor de vaporizacion del agua, 2382 kJ/kg.

La tabla A-1.1 muestra los valores de cada término de la ecuacion anterior a diferentes
temperaturas, de acuerdo con el siguiente esquema: la entalpia del aire es el término CpairT; la
entalpia del agua es lo que esta dentro del paréntesis (Cpagual + AHvap) ¥ 1a humedad es la que
corresponde a la saturacion. La entalpia total es el valor de la ecuacion a cada temperatura.

Tabla A-1.1. Aportacion del aire y del agua a la entalpfa total del aire saturado®

Entalpia | Entalpia Entalpia
T del Aire | del Agua AllinEeEe Total

°C kJ/kg kJ/kg ka/kg kJ/kg

0 0.00] 2382.00 0.0038 9.03
10 10.07] 2423.82 0.0077|  28.64
20 20.14] 2465.64 0.0148  56.53
30 30.21] 2507.46 0.0273 98.74
40 40.28 2549.28 0.0491 165.55
50 50.35 2591.10 0.0869 275.48
60 60.42] 2632.92 0.1535 464.68
70 70.49 2674.74 0.2792] 817.14
80 80.56] 2716.56 0.5530, 1582.68
90 90.63] 2758.38 1.4203| 4008.38

% Tabla construida con informacién de Kuhen, et al., (2001).
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La figura A-1.1 muestra la entalpia total como funcion de la humedad de saturacién (las dos
columnas de la derecha de la tabla anterior). Adicionalmente se muestra la aportacion del aire
a la entalpia total. La figura muestra que la entalpia total es casi directamente proporcional a la
humedad y que la aportacion del aire es marginal, especialmente a medida que aumenta la
temperatura. Esta casi proporcionalidad es la que sirvio de base para aplicar el factor f a la
entalpia, pese a que el concepto original es estrictamente aplicable a la humedad.

900

800 A

700
e
‘5 600
2
5 >00 / - Entalpia Total
< 400 -+ Entalpia del Aire
o
I
= 300
L /

200 e

100 %,4/ .
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Humedad Absoluta, kg agua / kg aire

Figura A-1.1. Entalpia del aire saturado como funcién de su humedad.

Para mayor precision en los céalculos mediante la ecuacion (2.2), es necesario encontrar la
relacion existente entre el factor de humedad aplicado a la entalpia y el que se debe
estrictamente a la humedad. Esto se realiz6 de la siguiente manera: la ecuacion (A-1.1) permite
calcular la entalpia del aire con cualquier grado de humedad. Si se define que W y H son la
humedad y la entalpia del aire saturado, respectivamente, entonces se pueden usar los factores
de humedad para decir que fwW es la humedad del aire no saturado (a menos que fw = 1) y fH
es la entalpia correspondiente:

fH = C:paireTi + (CpaguaTi + AHvap) fWVVI (A'IZ)

El parametro que se obtiene como se indica en la seccion 2.5 es f, mientras que el que interesa
aplicar a la ecuacion (2.2) es fy. Entonces, despejando de la ecuacién anterior y aplicandolo a
la salida del evaporador, donde la temperatura es Tg, se tiene:

fHG _CpaireTG
CpaguaTG + AHvap )WG (A' I 3)

fw=(

La ecuacion (2.2) requiere el término fwWs, que se calcula reacomodando la ecuacion anterior
de la siguiente forma:
f W. = fHG _CpaireTG (A-|4)
W*"76
CpaguaTG + AH vap
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Anexo Il. Modelo para la humedad absoluta del aire saturado

El presente anexo complementa lo expuesto en la seccion 2.2. La humedad absoluta del aire
saturado puede calcularse a partir del modelo del gas ideal, dado que se sabe que en
condiciones ambientales tanto el aire como el vapor de agua se describen razonablemente bien
con este modelo.

En los gases ideales la presion total es igual a la suma de las presiones parciales. Por tanto:

A-11.1
P = Paire + Pagua ( )

donde:

P = presion total del sistema, Pa.

Paire = presion parcial del aire, Pa.

Pagua = Presion parcial del vapor de agua, Pa.

Por otro lado, la cantidad masa por unidad de volumen para cada uno de los gases puede
calcularse a partir del modelo del gas ideal, de la siguiente forma:

m
vV RT (A-11.2)

donde:

mi/V = cantidad de masa por unidad de volumen de la especie i, kg/m®,
M; = masa molecular de la especie i, kg/kmol.

R = constante del gas ideal = 8 314.4 m® Pa/(kmol K),

T = temperatura, K,

En el supuesto en que el aire se encuentra saturado, la presion parcial del agua, pagua, €S igual a
su presion de vapor a la temperatura correspondiente, P°.

Para expresar esta informacion en la misma forma que la que se tiene en las tablas, es
necesario calcular la masa de vapor de agua por unidad de masa de aire, es decir,

que a su vez puede obtenerse de:
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usando la ecuacion (A-11.2),

PO M agua
magua _ RT
maire pai re M aire

RT

Eliminando el factor RT y expresando la presion del aire como paire = P — P°, lo cual se infiere
de la ecuacion (A-11.1),

0
W, = % (A-11.3)
(P -P )M aire
Esta ecuacion expresa la humedad del aire saturado como funcién de la presion de vapor, P°,
que a su vez es solo funcidn de la temperatura.

Diversos autores han utilizado aproximaciones polinomiales, por ejemplo cUbicas, para
describir la humedad (y la entalpia) del aire saturado como funcion de la temperatura
[Nawayseh (2003); Yuan and Zhang (2007); Yamali y Solmus (2007)]. Esto puede hacerse y
funciona razonablemente bien en pequefios intervalos de temperatura, pero como puede verse,
la naturaleza del fendmeno no es de indole polinomial. Por esta razén se emple6 en el presente
trabajo la ecuacion (A-11.3) para la humedad del aire saturado, junto con la expresion para la
presion de vapor que se expone en el Anexo Ill.
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Anexo I11. Modelo para la presion de vapor del agua

El presente anexo complementa la informacion expuesta en la seccion 2.2. La tabla siguiente
muestra los valores de la presion de vapor del agua a diferentes temperaturas, tomadas de El-
Dessouky (2002) p.545. En el desarrollo del presente trabajo se compararon diversos modelos
para la presion de vapor, con objeto de utilizarlos en la expresion que describe la humedad del
aire. El objetivo del presente anexo es mostrar la deduccion del modelo que describidé mejor la
informacion de la tabla A-111.1.

Tabla A-111.1. Presion de vapor del agua
para un conjunto de temperaturas [El-Dessouky (2002) p.545].

Temp | Presion Temp | Presion
°C kPa °C kPa

5| 0.8721 55| 15.758
10| 1.2276 60| 19.941
15 1.705 65 25.03
20 2.339 70 31.19
25 3.169 75 38.58
30 4.246 80 47.39
35 5.628 85 57.83
40 7.384 90 70.14
45 9.593 95 84.55
50 12.35 100 101.3

Para el calculo o modelado matematico de la presion de vapor existen varias opciones:

e Utilizar la ecuaciéon de Clausius-Clapeyron, que es la que se deduce directamente de la
termodinamica del equilibrio de fases considerando el vapor como gas ideal,

e Emplear alguna ecuacion mas precisa aunque con componentes empiricos, tal como la
ecuacion de Antoine,

e Utilizar algin modelo mas refinado a partir de la ecuacion de Clapeyron.

Durante el desarrollo del presente trabajo de investigacion se trabajé en cada una de estas
opciones. El reporte completo se encuentra en el Anexo al Cuarto Informe del trabajo doctoral
[Hermosillo (2007 b)]. Una de las conclusiones de ese trabajo fue que el modelo que mejor
representa la presion de vapor del agua en un amplio intervalo de temperaturas (0 a 100 °C) es
el que se deduce enseguida, y fue el que se uso para los calculos (ecuacion 2.5).
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A partir de consideraciones termodinamicas para el equilibrio de fases se deduce la ecuacién

de Clapeyron:*®
dP AS
—_— = A-111.1
dT AV ( )

donde:

P = presion de equilibrio de fases = presion de vapor en el caso de equilibrio liquido-gas.

T = temperatura de equilibrio de fases.

AS = entropia de vaporizacion = AH/T.

AV = incremento de volumen en el cambio de fases = Vy— V.

AH = entalpia de vaporizacion.

En el caso particular de interés en este trabajo, el equilibrio a considerar es el de las fases
liquida y vapor. En estas condiciones de equilibrio ASya = AHyap/T , por lo que la ecuacion
anterior puede expresarse en la forma:

dP _ AH,, (A-111.2)
aT TV, -V)

Como Vg >>V, es posible suponer que Vq — V| = Vg . Suponiendo ademas que este vapor se
comporta como gas ideal, V4 = RT/P y empleando la expresion d In P = dP/P, entonces:

dinP _AH,, (A-111.3)

dT RT?

Al integrar esta ecuacion en forma definida, desde las condiciones conocidas (To, Po°) hasta
cualquier gT, P%, con AHys constante, da como resultado la ecuacion de Clausius-
Clapeyron:®’

InP_":_AHvap[l 1} (A-111.4)
PO0 R

donde:

Po’ = presion de vapor a la temperatura To,

AHy4p = entalpia de vaporizacion, J/mol,

R = constante del gas ideal, 8.3144 J/(mol K)

T = temperatura, K.

La ecuacién de Clausius-Clapeyron es el modelo termodindmico mas sencillo para expresar la
presion de vapor, P°, como funcién de la temperatura. Como se mencion6 arriba, se deduce

% |a ecuacién de Clapeyron se deduce a partir de la Segunda Ley de la Termodinamica en la mayoria de los
textos de fisicoquimica basica. Por ejemplo, en Castellan (1987), p.281. Esta ecuacion es valida para todos los
equilibrios de fases. En el presente trabajo se reduce al caso de interés, del equilibrio liquido-vapor.

%" La ecuacién de Clausius-Clapeyron se deduce en muchos textos basicos de fisicoquimca, por ejemplo,
Castellan (1987), p.287.
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directamente de la igualdad de potenciales quimicos en el equilibrio de fases bajo los
siguientes supuestos:

e El vapor se comporta como gas ideal,
e El volumen molar de la fase liquida es despreciable en comparacion con el del vapor,
o Laentalpia de vaporizacion es constante, es decir, independiente de la temperatura.

Si en la ecuacion (A-111.4) se hacen los siguientes cambios de variables: x = 1T y
y = In (P%/Py’) o simplemente y = In P?, se encuentra que tiene la forma y = mx + b, por lo que
es posible manejarla como una recta usando las variables transformadas. Aprovechando esta
forma de la ecuacion es posible encontrar el valor de AHysp que mejor represente el conjunto
de los datos, como un parametro de ajuste, independientemente de si éste es el valor real de la
entalpia de vaporizacion.® Si lo que se busca no es el valor de AHy4p Sino la mejor descripcion
de la presion de vapor como funcidn de la temperatura, la ecuacion (A-111.4) puede escribirse
en la forma:

0
InP—O:m(1]+b
P T

0

(A-111.5)

equivalente a:
PO — PO g (A-111.6)

Para encontrar los valores de m y b de las ecuaciones anteriores se realizan correlaciones por
minimos cuadrados, de las variables transformadas, en el intervalo de temperaturas que se
requiera describir adecuadamente la presion de vapor. El documento mencionado [Hermosillo
(2007 b)], contiene informacion de estas correlaciones considerando los intervalos de
temperatura de 0 a 90°C, de 40 a 90°C y de 40 a 100°C, empleando los datos de El-Dessouky y
Ettouney (2002), p.545. Los resultados encontrados muestran un buen ajuste respecto de los
datos de la presion de vapor.

Sin embargo, surgié la inquietud de trabajar mas con la ecuacion de Clapeyron removiendo la
consideracién de que la entalpia de vaporizacion es constante, dado que se sabe que no lo es.
El atractivo intelectual de hacer este trabajo es que la ecuacion de Clapeyron tiene completa
fundamentacion termodinamica, bajo las hipétesis indicadas arriba, a diferencia de otras que
introducen términos de correccion en las ecuaciones, cuyo significado fisico no existe.

Si se cuenta con una expresion de la forma AHyap = f(T), es posible sustituirla en la ecuacion
(A-111.3) vy, si la expresion obtenida es integrable, se podria obtener una expresion mejorada
para la presion de vapor. Los casos mas simples son los de una expresion lineal, con f(T) = a +
bT y una expresién cuadratica, f(T) =a + bT + cT?, dado que estas expresiones polindmicas se
incorporan facilmente en la ecuacion (A-111.3) y resultan ecuaciones facilmente integrables. En
el trabajo mencionado se encontr6 que la entalpia de vaporizacién se describe sustancialmente

% Bajo este razonamiento, la ecuacion (A-II1.4) indica un método “no térmico” para encontrar el calor de
vaporizacién. Sin embargo, bajo las hipétesis enunciadas puede haber pequefias discrepancias entre el valor
obtenido mediante esta ecuacion, respecto del obtenido por métodos térmicos.
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mejor mediante una expresion cuadratica. Entonces, sustituyendo la expresion AHyap = a + bT
+ cT? en la ecuacion A-111.3 y separando las diferenciales, se obtiene:

dmpzl(f2+b+da (A-111.7)
R\TZ ' T

Integrando en forma indefinida y reacomodando las constantes se obtiene:

InP:A+$+CMT+DT (A-111.8)

En esta expresion A, B, C y D son constantes cuyo valor puede encontrarse a partir de las
constantes de la ecuacidn anterior. Sin embargo, la forma de esta ecuacion, del tipo y = Afy(T)
+ Bfy(T) + Cf3(T) + Dfy(T), donde las fi(T) son funciones de la temperatura, es idonea para
encontrar los parametros A a D por minimos cuadrados, independientemente de la forma de las
funciones fi(T). En este modelo particular fi(T) € {1, 1/T, InT, T}. El valor de la ecuacién (A-
111.8) consiste en que incluye las funciones {1, 1/T, InT, T} que provienen de la deduccion a
partir de principios termodinamicos al considerar la entalpia de vaporizacion como funcion
cuadratica de la temperatura. Es de esperar que esto produzca un modelo méas preciso que
otros mas simples o de caracter empirico.

Es posible reescribir la ecuacion (A-111.8) con el lado izquierdo igual al de la ecuacion de
Clausius-Clapeyron, ecuacion (A-111.5), de la siguiente forma:

pP° B
InF:A+?+CInT+DT (A-111.9)

0

En la ecuacion (A-111.9) los valores de A, B, C y D son evidentemente diferentes a los de la
ecuacion (A-111.8), aunque facilmente puede encontrarse su equivalencia. El calculo de los
minimos cuadrados con los datos de la tabla A-111.1 para obtener los parametros de la ecuacion
(A-111.9) da como resultado los siguientes valores, usando Py’ = 7.384 kPa. Dado el origen de
esta ecuacion, a partir de la ecuacion de Clapeyron, la temperatura debe manejarse en kelvin.

Tabla A-111.2. Constantes para ser empleadas en la ecuacion (A-111.9).

A B C D
67.350 -7218.15 -7.9939 0.0052333

El modelo obtenido a partir de la ecuacion A-I11.1 con las constantes de la tabla anterior dio
resultados extraordinariamente buenos para el calculo de la presion de vapor en el intervalo de
0 a 90°C, (ver figura A-111.1) y muy buenos para el calculo de la humedad del aire saturado
mediante la ecuacién (2.3), ver figura A-111.2.
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— Correlacién 0-90
— Correlacién 40-90

1 é P — Ec. Antoine
0 9

N Correlacion 40-100
0
1}/ ZNO 40 50 6040 8

AN Correlacion (1/T,InT,T)

%Error = 100 (P° calculada - P° obs)/P° obs

Temperatura, °C

Figura A-111.1. Error porcentual en el calculo de la presion de vapor respecto de la
informacion publicada, con tres casos de la ecuacion de Clausius-Clapeyron, la ecuacién de
Antoine y el modelo del presente trabajo, indicado como “correlacion (1/T,InT,T)”.

10
ol \
7]
S 8
g 7
S sl O\
7]
8 5 A\
(2]
4
g. 3 \ — Modelo CC 40-100
% 5 N — — Modelo Antoine
o ’\ Modelo f(1/T,InT,T)
5 1 // N N
g 0 /
= /1 2 7 90100
S \
o -2
o -3 /
RS
-4
5

Temperatura, °C

Figura A-111.2. Error porcentual en el calculo de la humedad del aire saturado respecto de la
informacion publicada, con la ecuacion de Clausius-Clapeyron, la ecuacién de Antoine
y el modelo del presente trabajo, indicado como “modelo f(1/T,InT,T)”,
en combinacion con la ecuacion (A-11.3).
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Los detalles de analisis se encuentran en el ya mencionado Anexo al Cuarto Informe
(Hermosillo, 2007 b), asi como en un trabajo presentado en la XXXI Semana Nacional de
Energia Solar (Hermosillo y Estrada, 2007). Ver Anexo XII. Las graficas siguientes, tomadas
de esos documentos, expresan en parte estos resultados.

— Mod CC 40-100

1 N
o \ / Mod f(T)

Mod f(1/T,InT,T)
10 20N\30 40 50 60 70~ 807 90 100

%Error = 100(Hcalc - Hobs) / Hobs

Temperatura, °C

Figura A-111.3. Error porcentual en el céalculo de la entalpia del aire saturado respecto de la
informacion publicada, con la ecuacion de Clausius-Clapeyron, con una modificacion de la
anterior considerando el calor de vaporizacion como funcion de la temperatura y con el
modelo del presente trabajo, indicado como “mod f(1/T,InT,T)”, en combinacién con la
ecuacion (A-11.3) y el modelo para la entalpia dado por la ecuacion (2.8).
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Anexo IV. Modelo para el intercambio de calor

El presente anexo complementa la informacion expuesta en la seccion 2.2. Mediante el
balance de calor de esa seccion se relaciona el incremento de temperatura del agua en el
condensador con el cambio de entalpia del aire himedo. Sin embargo, de acuerdo con la teoria
de transferencia de calor, el calor ganado por el agua en el condensador, Qy, también puede
calcularse en funcion de las propiedades fisicas del intercambiador de calor y de sus
condiciones de operacién. La siguiente ecuacion representa el flujo de calor en cada punto del
intercambiador:

d
O&” =UAT =U,(T,-T,) (A-1V.1)

donde:

U, = coeficiente local de transferencia de calor, J/(s m* °C)

T = temperatura del fluido caliente en cada punto del intercambiador, °C
T. = temperatura del fluido frio en cada punto del intercambiador, °C

Para integrar esta ecuacion, analitica 0 numéricamente, se requiere una descripcion precisa del
valor de U, en cada punto de intercambio térmico, asi como de las temperaturas de ambos
fluidos. Es comUn resolver esta situacion empleando las siguientes hipétesis [McCabe et al.,
(2005), p. 223]:

El coeficiente de transferencia de calor, U;, es constante a lo largo y ancho del condensador,
Los calores especificos de ambos fluidos son constantes,

Las pérdidas de calor hacia los alrededores son despreciables, y

El flujo de los fluidos se da en estado estable, ya sea en paralelo o en contracorriente

Estas hipotesis dan como resultado que una grafica de T vs. Q,, consistiria en lineas rectas v,
por tanto, también la diferencia de temperaturas entre los fluidos caliente y frio, AT, es una
recta en funcion de Qy, es decir, la pendiente de AT vs. Qy es constante. Con este supuesto
puede escribirse:

d(AT) _AT,-AT, (A-1V.2)
dQ, Q.

donde:

AT = diferencia de temperaturas entre los fluidos frio y caliente, en ambos extremos del
intercambiador, °C

Qw = magnitud total del intercambio de calor en todo el intercambiador, W

Sustituyendo el valor de dQ,, de la ecuacion (A-1V.1) en la (A-1V.2), se tiene:
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d(AT) _ AT, - AT,
U, AT dA Q,

La ecuacion (A-1V.3) permite la separacion de variables que, bajo las hipdtesis anteriores
puede escribirse en la siguiente forma para ser integrada. En esta ecuacion se emplea el
coeficiente global de transferencia de calor U, en vez del local U,, debido a la hipotesis de que
éste es constante:

(A-1V.3)

jATZd(AT) U(ATz_ATl)J-ATdA (A-1V.4)

AT, AT Q""
Integrando,
In ATZ — U (ATZ _ATl) AT (A-|V5)
AT, Q.
Reordenando para despejar Qu,
U (AT, —AT))
Qu= InT Ar (A-1V.6)
AT,

En el contexto particular de la seccidén 2.2, se tienen las siguientes equivalencias entre la
deduccion anterior y la nomenclatura usada en el modelo del presente trabajo:

Q, =LCp (T2 —Tl)
U=U_.,
Ar = Ang
AT, = (T6 —T2)
AT, = (T5 —Tl)

Por tanto, usando esta nomenclatura en la ecuacion (A-1V.6) se obtiene:
(Te _Tz) - (Ts _Tl) (A_|V_7)

Te _Tz
T5 _Tl

LCpagua(TZ _Tl) = UcondA:ond

In

donde:
Ucong = coeficiente global de transferencia de calor en el condensador, J/(s m? °C)
Acond = area total del condensador, m?
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Anexo V. Modelo para el intercambio de masa

El presente anexo complementa la deduccion de la seccion 2.2. En el evaporador ocurre, en
forma simultanea con la transferencia de calor, un proceso especifico de transferencia de masa,
que es donde propiamente se da el proceso de separacion entre las sales y el agua. En el lado
derecho de la figura 2.1 se simboliza el evaporador, que debe tener una geometria y una
disposicion especifica para favorecer lo mas posible el proceso de evaporacion del agua en
aire, que es la funcion de este elemento del sistema.

Para operaciones de transferencia de masa puede demostrarse que la siguiente relacion es
valida para el balance de entalpia, en la que destaca el hecho de que un coeficiente de
transferencia de masa se utiliza junto con una diferencia de entalpia como fuerza motriz
[McCabe (2005) p.635; Treybal (1980) p. 276].

G
(KjdH =k,a(Hg —H)dz (A-V.1)

donde:

G = gasto masico del aire, kg/s

A = 4rea de la seccion transversal del evaporador, m?

H = entalpia del aire himedo por unidad de masa del aire seco, J/kg

Hs = entalpia del aire saturado por unidad de masa de aire seco, J/kg

ky = coeficiente local de transferencia de masa para la fase gaseosa, kg/(m? s)

a = superficie interfacial especifica, m*m?®.

Z = coordenada longitudinal (vertical, usualmente) de la transferencia de masa, m

El significado fisico de esta ecuacion es el siguiente: el lado izquierdo de la ecuacién expresa
la tasa de ganancia de entalpia por unidad de &rea, en el aire, debido al cambio en la
temperatura y la humedad simultaneamente. El lado derecho indica que ese cambio entalpico
se debe al proceso de evaporacion en el que una cierta cantidad de masa es transferida por
unidad de area y por unidad de tiempo al flujo gaseoso, requiriendo para ello la entalpia de
evaporacion correspondiente a la masa de agua evaporada.

La ecuacion (A-V.1) puede reexpresarse en la siguiente forma:

_kYaA

dH === (H; - H)dz (AV.2)

Esta ecuacion expresa que el calor dq = dH, transferido en cada punto de la coordenada Z es
proporcional a la diferencia de entalpias entre el aire en las condiciones en que se encuentre en
dicho punto, H, y el aire saturado de humedad en las condiciones que le corresponde, Hs.

Esta ecuacion muestra varias caracteristicas dificiles de evaluar, a saber:

112



Anexos

¢ No es facil medir el coeficiente local de transferencia de masa, ky, en diversos puntos de la
coordenada Z. Tampoco puede garantizarse que permanece constante.

e En muchos casos (gotas, burbujas, etc.,) no es facil tener una expresion confiable para el
area interfacial por unidad de volumen, a, porque suele haber efectos de coalescencia o de
tension superficial a lo largo de la trayectoria. Tampoco puede garantizarse que el area
interfacial permanece constante.

e La integral del lado izquierdo supone conocer la “trayectoria” del sistema en un diagrama
de entalpia (por ejemplo el diagrama psicrométrico), para poder expresar la diferencia Hs —
H como funcidn de H. Esto implica conocer las condiciones del aire himedo en cada punto
a lo largo de la coordenada Z, dentro del propio evaporador.

Por otro lado, dado que a presion constante H es una funcién lineal de g, entonces también la
diferencia Hs — H varia linealmente con la transferencia de calor. Aprovechando esta
propiedad es posible plantear el problema con base en las condiciones en los dos extremos del
evaporador, en forma analoga a lo que se hace en los intercambiadores de calor:

d(HS_H):(HS_H)Z_(HS_H)l
dq 0 (A-V.3)

donde:
(Hs — H), = diferencia de entalpias a la salida del evaporador.
(Hs — H); = diferencia de entalpias a la entrada del evaporador.

Q = cantidad total de calor transferido en el evaporador, Q = jdq

Sustituyendo la ecuacion (A-V.2) en el denominador del lado izquierdo de la ecuacién anterior
y considerando que dg = dH, se tiene:

d (F+S _'FI) (}is _'Fi)z__(+45 _'le

(Hg—H)dz Q

Reagrupando,

d(Hs_H) _[kYaAj(Hs_H)Z_(Hs_H)l dz
(H-H) (G Q

Considerando que la entalpia es independiente de la altura Z, y suponiendo que todos los
elementos dentro del paréntesis del lado derecho son constantes, y por tanto el coeficiente
local ky es equivalente a un coeficiente global de transferencia de masa, K, se obtiene:

j(Hs“)Zd(HS—H)_(KMj(HsH)Z(HsH)ljzdz
( 0

(HS_H) G Q

Hs—H),
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Integrando, y empleando AZ =V, que es el volumen total del evaporador, se obtiene:

hﬁHs—Hn:(Kmfst—Hn—nt—Hx

(HS_H)]_ G Q
Despejando Q,
Q_KaV (H,—H),-(H,—H),
B G In(Hs_H)Z
(Hs_H)l

Pasando G al lado izquierdo y usando las siguientes adecuaciones de nomenclatura al modelo
del Capitulo 2:

Q=H,—H,
(Hs—H),=H,-H,
(Hs—H), =H,—H,
se obtiene:
G(Hg—Hs)=KaV (H?’_Hﬂ_(':"‘_HS) (A-V.4)
In 37 !lg
H,-H,
donde:

K = coef. global de transferencia de masa para toda la columna de evaporacion, kg/(m?s)
V = volumen del evaporador = AZ, m*

Una ecuacion similar se ha encontrado en varias publicaciones [Naywaseh, et al. (1999); Farid
et. al., (2002); Al-Enezi et al. (2006) y con variantes, Xiong et al. (2006)] y puede
considerarse como un modelo aproximado, debido a los supuestos involucrados, pero a
cambio de ello, de resolucion factible. Tiene la ventaja de estar expresada en términos de las
entalpias de saturacién cuya expresién como funcion de la temperatura es conocida con
precision.
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Anexo VI. Determinacion del area especifica del evaporador

El presente anexo complementa la informacién de la seccion 3.2. Para el sustrato del
evaporador se usé el material conocido como Friocel o CELdek es un producto de la compaiiia
Munters (www.munters.com.mx) y consiste en cuerpos o columnas de celulosa de fibra larga
(carton corrugado), tratado para resistir la humedad y el ataque bioldgico. No estan publicados
ni se manejan datos técnicos tales como area por unidad de volumen. Su uso en enfriadores
evaporativos sigue normalmente reglas empiricas. Los distribuidores de equipo de
enfriamiento lo recomiendan por su mejor capacidad de evaporacion y su mayor duracion en
comparacion con la Fibra Aspen. La figura A-VI-1 muestra una imagen de una muestra de
Friocel.

Figura A-VI-1. Una muestra de Friocel.

Un examen de muestras de Friocel indicd que tiene 44 capas de carton en un espesor de 30 cm
(127), es decir, 144 capas por metro lineal. Es dificil estimar el area de contacto entre las
diversas capas del carton ondulado. Se presentan dos consideraciones:

e Suponiendo que cada capa de cartdn tiene por lo menos un area igual a la de la seccion®, y
considerando que la evaporacién se dara por ambos lados de cada capa de cartdn, se tendria
un factor de por lo menos 288 m? de evaporacion por metro clbico de Friocel.

e Estimando el area real del carton tomando en cuenta las ondulaciones, se encontré que su
longitud y su anchura son 10% mayores.”> Considerando esta informacion, el area se ve
incrementada en 21%, es decir, a alrededor de 348 m? por metro clbico. A este dato le hace
falta restar el area de contacto entre las diversas capas del relleno. Se contaron 24 puntos de
contacto de aproximadamente 1 cm? de area, en una superficie de 30cm x 5 cm de cartén

% Esto equivale a despreciar el area extra generada por la ondulacion del carton.
0 Una hoja de carton de 30 cm se alargd a 33 cm una vez que se desprendi6 del Friocel y se extendié sobre una
superficie plana. La anchura se incrementé de 5cma 5.5 cm.

115



Anexos

corrugado. Esto da como resultado aproximadamente 19 cm? de érea de contacto por cada
150 cm? de cartén, equivalentes al 12.6% de la superficie, lo cual reduce la cantidad anterior
a aproximadamente 305 m? de 4rea de evaporacién por cada m* de Friocel.

Considerando un dato ligeramente conservador, de 300 m%m?, se tiene que 1 m? de area de
evaporacion se obtiene con 0.0033 m® de Friocel, equivalentes a un prisma de 30 x 30 cm de
lado y 3.7 cm de altura.

El Friocel tiene la propiedad de que induce una caida de presion en el flujo de aire
relativamente pequefia en comparacion con otras alternativas disponibles, como la Fibra
Aspen. Esto se debe al orden interno en su estructura, que puede no ser evidente a primera
vista. La figura A-VI-2 muestra, en la parte superior, los ductos para el paso del aire que se
forman entre las capas de carton ondulado.

Figura A-VI-2. Vista de la estructura ordenada del Friocel para permitir el paso del aire
causando una caida de presion relativamente pequefia.

Para ciertas aplicaciones existe una variante del Friocel que se fabrica de plastico reforzado
con fibra de vidrio. Este material tiene mejor resistencia a condiciones mas adversas como
posiblemente se encuentren en versiones futuras del presente trabajo, pero tiene la desventaja
de que es un material mas dificil de desechar adecuadamente con poco impacto ambiental.
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Anexo VII. Determinacion del area de transferencia del condensador

El presente anexo complementa la informacion de la seccion 3.3. El intercambiador empleado en el
sistema desalinizador tiene 57 aletas horizontales de cobre, de 300 mm x 85 mm c/u, separadas entre si
5 mm. Esto produce los siguientes datos de area:

(300 mm)(85 mm) = 25 500 mm?* = 0.0255 m? por cada cara de cada aleta
(0.0255 m?)(2 caras)(57 aletas) = 2.91 m?, area total de las aletas horizontales

Ademas, el intercambiador tiene 105 tubos planos verticales, de latén, acomodados en 6 hileras (3
hileras de 17 tubos y 3 hileras de 18) soldados a las aletas horizontales. Estos tubos tienen una seccion
de 12 mm x 2 mm. Esto produce las siguientes consideraciones:

(12 mm)(2 mm) = 24 mm? = 2.4 x 10”° m? 4rea de cada tubo que se resta al area de aletas
(2.4 x 10°° m?)(105 tubos)(57 aletas) = 0.144 m? area que se resta a la de las aletas, por los tubos

Por otro lado, los tubos mismos afiaden area de intercambio de calor. Considerando Unicamente las
secciones laterales (la parte plana) de los tubos, se tiene:

(12 mm)(5 mm)(2 caras) = 120 mm? por cada tubo, entre una aleta y otra
(120 mm?)(105 tubos)(57 aletas + 1) = 730 800 mm? = 0.7308 m*

Entonces, el area neta para el intercambio de calor es:

Area original de aletas — area de las secciones de los tubos + area lateral de los tubos =
2.91 m*-0.14 m* + 0.73 m’* = 3.50 m’

La figura A-VII-1 muestra una imagen de las aletas (horizontales) y tubos (verticales), en la que se
aprecia cualitativamente el efecto de area afiadido por los tubos.

Figura A-VI1.1. Acercamiento del intercambiador de calor aire-agua.
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Anexo VIII. Construccion del prototipo experimental

El presente anexo es de caracter grafico y narrativo. Las especificaciones técnicas se
encuentran el Capitulo 3 del presente documento y en los dos anexos anteriores.

La figura A-VI1I1.1 muestra el evaporador en su etapa de construccion. La parte superior es la
seccidn para distribucion de la salmuera y se aprecia una placa perforada para estos fines. La
tuberia blanca es la entrada de aire. Dentro del ducto principal de seccion cuadrada se aprecia
la ceja que hace las veces de sello para el relleno. En la parte superior se observa también una
ventana para observar el fendmeno, especialmente para inspeccionar el proceso de distribucion
del agua. En la arista inferior derecha se muestran los dos orificios para la extraccién de la
salmuera, uno ubicado antes y otro después de la ceja mencionada.

La figura A-VII1.2 muestra el sustrato de Friocel dentro del evaporador, aunque en este caso
se removié el elemento distribuidor para mostrar como queda ubicado el sustrato. En ambas
imagenes se aprecia una “brida” que permite unir esta seccion con la del condensador,
mediante tornillos y un empaque, y a través de dicho empaque pasar los cables de los
termopares hacia el exterior.

Figura A-VI11.1. El evaporador en construccion.

La figura A-VIIL.3 muestra el condensador en construccion. Este elemento requirié un
concepto ligeramente diferente al evaporador, porque hubo qué construir la carcasa alrededor
del intercambiador de calor aire-agua, con objeto de dejar Unicamente el area de intercambio

118



Anexos

dentro del condensador, y dejar por fuera los cabezales de distribucion (inferior) y de
coleccion (superior). La figura muestra un orificio para el tubo de salida de aire, de
dimensiones y configuracion similar al del evaporador.

Figura A-VI11.3. El condensador en construccion.
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En la figura A-VIIL.4 se muestra el calentador. Es un recipiente de seccion cuadrada,
construido todo de acero inoxidable, con una cara del paralelepipedo removible para la
instalacion y mantenimiento de las resistencias. Esta placa se une al resto del recipiente
mediante tornillos y mediante un empaque de hule. La disposicion escogida para las
resistencias combina la méxima presentacion del &rea de éstas al flujo de agua, con la clara
separacion de las terminales en el lado opuesto de la placa.

Figura A-VI11.4. El calentador en construccion.

La figuras A-VI1IL.5 y A-VII1.6 muestran la primera version del sistema completo antes de ser
aislado térmicamente y de otros detalles finales. Todo el equipo se montd sobre una estructura
tipo anaquel industrial, que permite facilmente su modificacion y su adecuacién para recibir
las modificaciones que requiera el equipo. Al lado derecho se observa el panel de
interruptores, que permite controlar manualmente cada una de las resistencias, asi como la
bomba recirculadora (que no se aprecia en las imagenes).

La figura A-VI11.6 muestra también la ubicacion del anemometro de hélice, ubicado un poco
mas alla de la mitad del ducto entre el condensador (lado izquierdo) y el evaporador (lado
derecho).

La primera version mostré severas dificultades para desalojar el condensado. Al estancarse el
condensado en las aletas mismas del condensador, este fendmeno impedia que continuara el
proceso de condensacién, porque el area efectiva de condensador disminuia drasticamente.
Fue necesario un redisefio de la geometria y la posicion del condensador para facilitar el
escurrimiento del condensado. Con objeto de lograr ese nuevo posicionamiento del
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condensador se insertd un “codo” de 45° entre el evaporador y el condensador. La figura
A-VII1.7 muestra este elemento antes de integrarse al sistema.

Figura A-VII1.5. La primera version del sistema completo armado en su estructura,
pero aun sin aislante térmico.

Un elemento que se vio conveniente afiadir, cuya razén se expone en la seccion 4.1, consiste
en un agitador del aire interno entre el evaporador y el condensador, con objeto de
homogeneizar el flujo de aire entre ambos elementos. La figura A-VII1.7 muestra una primera
version de este agitador, montada sobre el nuevo ducto, que consistié en aletas de geometria
similar a los rotores savonius empleados en la coleccion elemental de energia edlica. Sin
embargo, aunque en pruebas de taller estos rotores funcionaban aparentemente bien, en las
condiciones especificas del sistema destilador se encontré que s6lo a las mayores velocidades
del aire se lograba mover uno de los rotores, mientras que el de la parte inferior dificilmente se
movia. Por esta razon se optd por disefiar y construir otro tipo de agitador, mostrado en la
figura A-VII1.8. Este nuevo agitador, de hélice, estda montado sobre baleros con lo cual se
logra mover a menores velocidades del aire que la primera version. Sin embargo, como parte
del presente trabajo no se realizé6 un estudio detallado del efecto que produciria dicho
elemento.
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Figura A-VI111.6. Detalle del conjunto evaporador (izquierda) y condensador (derecha).

Figura A-VI11.7. El “codo” de 45° que se empled para inclinar el condensador.
La imagen muestra también la primera version de los “agitadores savonius” que se intentd
emplear, sin resultados positivos.
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Figura A-VI11.8. La nueva version del agitador, montada sobre baleros.
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La figura A-VIIL.9 muestra otros detalles constructivos como implicacion de las
modificaciones descritas: al evaporador se le afiadié una purga de aire, necesaria porque al
calentarse el agua disminuye la solubilidad del aire, por lo que en la nueva posicion del
condensador es posible que con el tiempo se acumule una burbuja de aire en su interior.
Asimismo, fue necesario conectar el agua del modo como se muestra en la figura.

Figura A-VI11.9. Detalle de la purga de aire instalada en el cabezal (tornillo sobre la arista
negra), junto con la nueva conexion de la salida de agua y el tapdn de soporte para el termopar
a la salida del condensador.
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La figura A-VI11.10 muestra el sistema como quedo después de las modificaciones, con su
aislamiento térmico y con la instrumentacion instalada, de acuerdo con lo expuesto en el
Capitulo 3. En esa imagen no aparece el sistema calentador, cuya geometria se conservo
similar al que se aprecia en la figura A-VIIL5. Frente al sistema se aprecian los dos
adquisidores de datos, colocados sobre la fuente de poder que se usd para controlar con
precision la velocidad del impulsor (ver anexo Xl). Inserto en el ducto inclinado se aprecia el
anemdmetro de hélice empleado para medir la velocidad y el gasto de aire.

Figura A-VI11.10. El sistema destilador en operacion, después de las modificaciones,
mostrando el aislamiento térmico, asi como algunos elementos de su instrumentacion.
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Anexo IX. Rutina para las corridas experimentales

. Antes de comenzar la corrida;

Verificar la disponibilidad de corriente eléctrica.

Verificar la disponibilidad de agua.

Verificar el estado del drenaje para el agua. Asegurar la manguera de desagtie.

Verificar la disponibilidad del instrumental extra: cronémetro, probetas, grabadora, ldmpara.
Limpieza general del &rea.

. Preparativos iniciales:

Conectar el sistema eléctrico (interruptor que esta fuera del laboratorio).

Conectar la fuente de poder y la computadora a la red eléctrica.

Conectar los adquisidores de datos a la computadora.

Verificar el funcionamiento de los termopares y calibrarlos mediante el software Insta-Cal.
Preparar el software TracerDAQPro para registrar todos los canales cada %2 segundo.

. Etapa de arranque:

Iniciar el software Tracer DAQPro.

Verificar la similitud de lectura de todos los termopares.

Esperar un minuto, registrando las lecturas.

Minuto 1:00. Abrir la llave del agua hasta el flujo deseado.

Esperar que pase el periodo transiente. Generalmente 3 minutos.

Minuto 4:00 o posterior. Conectar las resistencias con la potencia deseada y el ventilador.

. Durante la corrida:

Minuto 15. Inspeccionar todo el sistema. Verificar, ajustar y anotar los flujos de agua, aire y
corriente eléctrica (voltaje y amperaje). Medir y anotar la temperatura ambiente.

Repetir lo anterior cada 15 minutos.

Mantenerse todo el tiempo al pendiente de la bomba de desagtie y del recipiente de destilado.
Vigilar la temperatura del motor del impulsor. Enfriar con un papel himedo cuando sea
necesario.

. Etapa final:

Después de 15 minutos en estado estacionario (generalmente del minuto 90 en adelante), preparar
todo para medir el destilado.

Dependiendo de la tasa de produccion de destilado, escoger la probeta de 25 o de 50 ml.

Insertar la probeta en el flujo de destilado y activar el cronémetro.

Tomar el tiempo al instante en que la parte baja del menisco llega a la lectura buscada (25 6 50
ml) y usando la ldmpara para optimizar la calidad visual de la lectura.

Grabar esta lectura en la grabadora de voz o en su defecto anotar en papel.

Vaciar la probeta y reiniciar el cronémetro.

Repetir el procedimiento anterior diez veces.

. Al terminar:

Desconectar las resistencias, el flujo de agua y el ventilador.
Desconectar los instrumentos.
Limpiar todo.
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Anexo X. Densidad del agua

Este anexo complementa la informacion de la seccion 4.2. En el arreglo experimental el gasto
de agua se obtiene mediante un rotdmetro, que produce informacion en litros por minuto. El
modelo matematico requiere el gasto en kilogramos por segundo, por lo que se requiere la
densidad del agua. En vez de usar un valor fijo, se utilizé la funcion siguiente, que es un ajuste
polindmico a la informacién obtenida de Bejan (2004), p.658:

p=2x10"T*-6x10°T? +215x10°°T +1000 (A-X.1)

donde:
p = densidad del agua en kg/m®.
T = temperatura en °C.

La grafica siguiente muestra la informacion de Bejan (2004) junto con la linea curva
correspondiente a la ecuacion (A-X.1).
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Figura A-X.1. Densidad del agua como funcion de la temperatura.
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Anexo XI. Medicion de la velocidad del aire y consumo de potencia

Este anexo complementa la informacion de la seccion 4.2. Para la medicion de la velocidad
del aire se emplearon anemoémetros de hélice de la marca Extech, modelo HD-300. Sin
embargo, las condiciones de humedad (saturacién) y temperatura resultaron demasiado rudas
para esos instrumentos. Dado que se observo una buena correlacién y repetibilidad de las
velocidades en funcion de la diferencia de potencial eléctrico aplicado al motor del impulsor,
se decidié hacer un conjunto de corridas en diferentes condiciones para obtener el modelo
correspondiente. El potencial eléctrico se aplicé al motor mediante una fuente de poder. Se
observd que el gasto de agua induce una pequefia caida de presion que altera ligeramente el
gasto de aire. La figura A-XI-1 muestra el resultado de seis corridas, tres a 1.0 LPM de gasto
de agua, y tres a 1.5 LPM. El modelo matematico obtenido de es:

v=-0.0413V? +1.6283V —1.2091 (A-X1.1)

donde v es la velocidad del aire en m/s y V es el potencial aplicado en voltios. El coeficiente
de determinacion es R? = 0.9945.
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Figura A-XI-1. Velocidad del aire vs. diferencia de potencial aplicado al motor del impulsor.
Simultdneamente con el voltaje se midio la corriente, lo cual permitié cuantificar la potencia
requerida por el motor eléctrico para cada gasto de aire. La figura A-XI-2 muestra los datos de

consumo eléctrico para cada voltaje aplicado. Con un coeficiente de determinacién de R® =
0.9987, el modelo que describe la linea continua es:
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(A-X1.2)

En la cual Pot es la potencia eléctrica consumida y V es la diferencia de potencial aplicado en
voltios. Esta correlacion se obtuvo forzando a pasar la parabola por el origen.
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Figura A-XI-2. Potencia consumida vs. diferencia de potencial aplicado al motor del

impulsor.
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Anexo XIlI. Articulos publicados como resultado del presente trabajo

Este anexo contiene los articulos publicados durante el desarrollo del presente trabajo, tres de
ellos en los congresos de la Asociacion Nacional de Energia Solar (ANES) y uno en Solar
Energy Journal, de la International Solar Energy Society (ISES). Adicionalmente, el trabajo
se presentd, segun su estado de avance, en reuniones académicas publicas, en el Instituto
Tecnologico y de Estudios Superiores de Occidente (ITESO), en Guadalajara, Jal., en el
Centro Universitario de Ciencias Exactas e Ingenieria (CUCEI) de la Universidad de
Guadalajara y en el Centro de Investigacion en Energia (CIE) de la UNAM.

Los articulos publicados, que aparecen en paginas subsiguientes, fueron:

Afio Articulo Pagina

2007 Caélculo de la humedad y de la entalpia del aire saturado en sistemas de 139
desalacion solar por humidificacion-deshumidificacion. XXXI Semana
Nacional de Energia Solar, Zacatecas, Zac., octubre de 2007.

2008 Modelo matematico y prototipo experimental de un sistema desalinizador 145
mediante humidificacion de aire. XXXII Semana Nacional de Energia
Solar, Mérida, Yuc., octubre de 2008.

2010 Sistema desalinizador solar mediante humidificacion de aire: modelo 150
matematico mejorado y estudio experimental. XXXIV Semana Nacional de
Energia Solar, Guanajuato, Gto., octubre de 2010.

2011 Water desalination by air humidification: mathematical model and 156
experimental study. Solar Energy 86 (2012) 1070-1076. Elsevier.
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RESUMEN

Se presentan diversos modelos para el cileulo de la humedad y
la entalpia del aire saturado, utiles para la sinmlacién matematica
de sistemas de desalacidén de agua mediante hunudificacién v
deshumidificacién de aire. Se obtuvieron estos modelos por dos
téenicas: una basada en la fisicoquimica del sistema aire-apua y
otra basada puramente en la observacion de las graficas de los
datos. Los modelos que se reportan en el presente trabajo
deseriben mejor que otros previamente publicados las propiedades
mencionadas

ABSTRACT

Several mathematical models for the caleulation of humidity and
enthalpy of water saturated air are presented. Those models are
intended to be used in the mathematical simmlation of
humidification-dehumidification of air, in systems for seawater
desalination. The models were obtained by two ways: using
physical chemistry prineiples and observing the graphical
information to fit some functions. Better models than previously
published ones were obtained..

Palabras claves: Propiedades termodinamicas del aire himedo.
Desalacion por humidificacidon-deshumidificacion. Destilacion
solar. Desalacion solar.

INTRODUCCION

El uso de la energia solar para potabilizar agua a partir de agua
de mar o agua salobre ha sido considerado por los investigadores y
desarrolladores de tecnologia desde hace mas de un siglo. En este
periodo se han desarrollado diversas tecnologias que permiten
lograr la separacion del agua de las sales. con resultados que son
més adecuados unos que otros, segin el volumen requerido por
dia v otras consideraciones de recursos disponibles localmente
(Delyannis, 2003).

El sistema mas sencillo y antipuo, llamado en México
“destilador de caseta”, es adecuado sélo en nuy pequefia escala y
ha mostrado serias dificultades para su escalamiento con fines de
provisién de agua potable a comunidades humanas de tamafio
medio.

Debido a esas dificultades, se han desarrollado diversos sistemas
desaladores que utilizan tecnologia probada en diversos procesos,
tales como la destilacion flash multietapa (MSF. por multi stage
flash) y la destilacion multiefecto (MED. por mudii effect
distillation), que separan el agua de las sales por via térmica, asi
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como la Gsmosis inversa, que utiliza energia eléetrica para el
bombeo a presion a través de una membrana semipermeable.

Sin embargo, los sistemas térmicos que han operado mas
exitosamente lo han hecho apoyados en el suministro de
combustibles fosiles. Los sistemas MSF v MED suponen
condiciones de temperatura y presién cuidadosamente mantenidas
alrededor de ciertos valores, diferentes en cada etapa o efecto,
para operar a cierfa distancia del equilibric termodindmico entre
las fases de liquido (salmuera) y vapor (agua pura). Esta necesidad
de mantener condiciones esencialmente constantes en cada ctapa o
efecto dificulta el uso de la encrgia solar para impulsar este tipo de
procesos.

Los afigjos destiladores solares no operan en condiciones
cercanas al equilibrio fisicoquimico de fases, es decir, no
requieren la ebullicion de la salmuera para produeir el vapor. Otro
modo de verlo es que el vapor producide no es un vapor saturado
v nucho menos sobrecalentado, sino que s inicamente un vapor
producido por la evaporacion a partir del espejo de agua que se
meorpora al aire que lo rodea. Lo que se obtiene es un aire
lmimedo que cede su humedad en las regiones del equipo que se
encuentren a temperaturas menores a las de saturacion en las
condiciones de evaporacion.

Los destiladores solares de caseta inducen inherentemente
algunos procesos que disminuyen su productividad v su eficiencia.
Probablemente su principal problema consiste en que para lograr
la condensacién del agua es necesario extraer calor del sistema,
mismo que normalmente se cede al ambiente sin ningin
reaprovechamiento. El mérito de los sistemas MSF y MED es que
utilizan el calor varias veces para evaporar salmuera, dado que el
calor de condensacién de un efecto puede utilizarse para al menos
precalentar el efecto siguiente (o anterior) o para suministrarle
toda su energia térmica. En los destiladores solares se ha intentado
hacer algo similar, pero la complejidad de los procesos
mvoluerados, causada por la simplicidad de su geometria dificulta
lograr resultados interesantes.

Sin embargo, la gran ventaja de los destiladores solares de
caseta consiste en que son capaces de producir agua destilada en
funcién de la entrada de energia solar, sin que su productividad
esté sujeta al control de ciertas condiciones estables alrededor del
equilibrio de fases.

Con la idea de aprovechar esta ventaja, para el desarrollo de
sistemas desaladores idéneos para ser impulsados por energia
solar, se ha desarrollado la técnica llamada “humidificacion-
deshumidificacién multiefecto™. En esta téenica todo el proceso de
evaporacion se realiza en presencia de aire, sin ebullicién, y la



obtencion del agua destilada se realiza mediante el enfriamiento
del aire himedo a condiciones tales que el agua se condense hasta
que el aire esté saturado a la temperatura baja del condensador. E1
condensador puede disefiarse de modo que aproveche el calor de
condensacién para precalentar el agua que se va a evaporar. En
este arreglo el aire funciona como gas portador entre la region de
evaporacion v la de condensacion, proceso que puede efectuarse
mediante conveccién natural o forzada, o incluso por difusion,
dependiendo de la geometria y otros factores que se quieran
privilegiar (Al-Hallaj, 2002).

Se han publicado diversas ideas para llevar a cabo este proceso.
Uno de los arreglos factibles es el que consiste en un circuito
cerrado de aire, que va del evaporador al condensador y viceversa,
variando su nivel de humedad en funcion de las diversas
temperaturas del sistema. En todos los puntos este aire se
encuentra saturado. Para el céleulo y la simulacion matemética de
este tipo de sistemas resulta necesario contar con expresiones
matemiticas que permitan hacer los balances de materia y energia
en funcién de las propiedades del aire saturado.

Diversos autores han utilizado aproximaciones polinonuales, por
gjemplo cubicas, para describir la humedad y la entalpia del aire
saturado como funcién de la temperatura (Nawayseh (2003): Yuan
v Zhang (2007): Yamali v Solmus (2007)). Esto puede hacerse y
funciona razonablemente bien en pequefios intervalos de
temperatura. Pero la naturaleza del fendmeno no es de indole
polinomial, por lo que en el presente trabajo se vio la
conveniencia de buscar otro tipo de expresiones para estas
propiedades termodindmicas.

OBJETIVO

El objetivo del presente trabajo es la obtencién de expresiones
matematicas para la humedad v la entalpia del aire saturado a la
presion de 1 atm, en ¢l intervalo de 0 a 100°C, para ser empleadas
en la simulacién matematica de sistemas desaladores solares
mediante humidificacion y deshumidificacién de aire.

RECURSOS Y METODOLOGIA

Se cuenta con la informacion publicada por la dmerican Society
of Heating, Refrigeration and Air Conditioning Engineers,
ASHRAE. en particular en ¢l tomo Fundamentals, que es parte de
un manual en cuatro volumenes en el que aparecen diversas
propiedades fisicas del aire himedo, incluidas las estudiadas en el
presente trabajo. Con esta informacion dada, el trabajo se centra
en la busqueda de ecuaciones que deseriban adecuadamente los
datos publicados.

La figura 1 muestra los datos de humedad del aire saturado. en
kg de agua por kg de aire seco, asi como su entalpia, en kT por kg
de aire seco. tomados de Kuhen (2001), que a su vez son tomados
del Fundamentals del ASHRAE Handbook..

Para lograr el objetivo se emplearon dos enfoques: el primero
basado en la fisicoquimica del aire hiimedo y el segundo basado
en el ajuste munérico de una ecuacion que tuviera integrada la
forma funcional de los datos reportades. En las siguientes
secciones se muestran los resultados logrados mediante ambos
enfoques.

MODELO PARA LA HUMEDAD A PARTIR DE
PRINCIPIOS FISICOQUIMICOS

Bajo las hipotesis de que tanto el aire como el vapor de agua en
las condiciones de operacidn se comportan como gases ideales, y
de que existen condiciones de saturacion del agua, es decir, la
presion pareial del vapor de agua en la mezela es igual a su
presién de vapor, se deduce una expresién para la humedad del
aire saturado, W, kg de agua por kg de aire seco, de la siguiente
forma:
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Figura 1. Humedad y Entalpia del aire saturado.

= P Maga M
: (P =P°)M 4
donde P° es la presién de vapor del agua a la temperatura en
cuestién, Pa; P es la presion total del sistema. Pa y M es la masa
molecular del agua y del aire. kg'kmol, de acuerdo con el
subindice.

La ecuacion (1) transfiere la dependencia de W; respecto de la
temperatura a la presion de wvapor, dado que todo lo demas
permanece constante. El problema se convierte, entonces, en
encontrar una expresion para la presion de vapor del agua.

Expresion para la Presion de Vapor

Existen varias opciones para incorporar la presion de vapor. En
el presente trabajo se emplearon los siguientes modelos: la
ecuaciéon de Clausins-Clapeyron, descrita mas adelante; la
ecuacién de Antoine: y un modelo en el que se incorpora el calor
de vaporizacién como funcion de la temperatura, que se deduce en
esta misma seceidn.

Aplicando la termodinamica al equilibrio de fases, se sabe que
éste esta deserito por la ecuacidn de Clausius:

dP _ AS @
dT AV
en la que el lado izquierdo de la ecuacion expresa la pendiente en
cada punto de la linea de equilibrio en un diagrama de presién
contra temperatura, mientras que el lado derecho indica que esa
pendiente esta dada por el cociente entre el cambio de entalpia y el
cambio de volumen asociados con el cambio de fase.
Considerando que la fase gaseosa se comporta como gas ideal y
despreciando el volumen de la fase condensada por ser mucho
menor al de la fase gaseosa, a partir de la ecuacion (2) se llega a la

siguiente, en la que R es la constante del gas ideal v AH es el calor
asociado con el cambio de fase:

dinP _ AH (;‘]
£ - . 3)
dr RT~
Ecuacion de Clausius-Clapeyron. A la ecuacion anterior es
comim afiadir la hipétesis de que AH es constante. con lo cual

mediante integracién definida se llega a la conocida ecuacion de
Clausius-Clapeyron:

P° 1)
n—=- - @)
B Iy )




en la que la presion de vapor con subindice 0 corresponde a la
temperatura con ese mismo subindice y la presion de vapor P°
queda expresada en funcion de T.

Cuando se tienen datos de presion de vapor vs. temperatura
resulta més conveniente hacer un ajuste munérico que emplear el
valor reportado para el calor de vaporizacion AH.p En la
ecuacion (4) hay una dependencia lineal entre In P° v UT, por lo
que un ajuste de minimos cuadrados a una recta con estas
wvariables permite encontrar los parametros que mejor ajustan la
ecuacion a los datos.

La ecuacién (4) puede reacomodarse para expresarla en la forma
siguiente, con el pardmetro AH,,, ajustado numéricamente:

i
A

P°=Fje

“alt

(5)

Sin embargo, en el intervalo de temperaturas que interesa
simmlar, la entalpia del cambio de fase no es constante. Esto
implica que los pardmetros de ajuste no seran los mismos a
temperaturas bajas que altas, ni tomando, por gjemplo, ¢l intervalo
de 0 a 100°C que un subintervalo. Por tanto, pueden encontrarse
diversos valores en funcién de la region de temperaturas que
mejor quiera describirse. Para ¢l caso de la correlacién con datos
de 40 a 100°C reportada mas adelante, los valores para la ecuacién
(5) fueron: Py° =7.384 kPa, 4 = 16.2949 (adim.), B = -5099.45 K.

Ecuacion de Antoine. Este modelo para la presién de vapor
toma como punto de partida la ecuacion de Clausius-Clapeyron y
le agrega un término de correccion en la temperatura:

B
logPo= 4——2—_ (©)
T+C

Los wvalores de los pardmetros para esta ecuacion pueden
encontrarse en diversas fuentes. Para este trabajo se utilizaron los
publicados por el National Institute of Standards and Technology
(NIST), correspondientes al intervalo de validez de 255.8 a 373 K
(-17.2 a 100°C): 4 = 4.6543, B = 1435.264, C = -64.848. Para el
uso de estas constantes la temperatura debe estar en kelvin la
presion se obtiene en bares y el logaritmo es de base 10.

La ecuacién de Antoine tiene un excelente comportamiento para
intervalos pequefios de temperatura, pero en la experiencia de este
trabajo no logré mejores resultados que los obtenidos con otros
modelos, tales como el de Clausius-Clapeyron cuando se escoge
cierto intervalo de temperaturas o el modelo mas completo que se
expone en seguida.

Ecuacion con AH como Funcion de la Temperatura. El hecho
observado de que el calor de wvaporizacidn del agua no es

constante en ¢l intervalo de 0 a 100°C fundamenta el no incluir esa
hipétesis en la ecuacion (3), sino incorporar en ella una funcién
adecuada. El calor de vaporizacion se describe mejor mediante un
polinomio cuadratico como funcién de la temperatura. Un trabajo
de ajuste numérico no reportado aqui mostré que una recta no es
suficiente y que un polinomio ctbico es innecesario. Entonces,
empleando una expresion de la forma:

AH=A4+BT+CT’ ™
la ecuacion (3) puede escribirse de la signiente forma:
o ’ \
A, +Eetlar ®
T T

/
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que después de integrar, de incorporar la constante R en las demas
constantes y de adecuar el lado izquierdo de la ecuacion para
hacerlo igual al de la ecuacion (3) da como resultado:

P B
In—=4+—+ClT+DT ®)
0

Dado que en el lado derecho de la ecuacién (9) se tiene un
conjunto de funciones de T, {1, I/T. InT y T}, multiplicadas por
pardmetros constantes, {4. B, C, D}, se puede hacer un ajuste por
minimos cuadrados para encontrar los valores de estos parametros
que mejor describan al conjunto de datos. Este trabajo de ajuste se
hizo con los datos para la presién de vapor como funcién de la
temperatura que aparecen en El-Dessouky (2002). La ecuacidn (9)
puede escribirse también de la signiente forma:

A+g+C nT+DT i
P=Re ! (10)

Los valores encontrados para usar en esta ecuacion (10) o en la
(9) fueron: Py = 7.384 kPa, 4 = 67.35 (adim.), B = -7218.15 K.
C'=-7.9939 (adimensional) y D= 0.00052333 K.

Comparacion de Resultados para la Presion de Vapor. Se
hicieron caleulos con los modelos mencionados (v con otros no
reportados en el presente trabajo) con objeto de comparar sus
resultados. En el caso de la ecuacién de Clausius-Clapeyron se
hicieron correlaciones en los intervalos de 0 a 90°C. 40 a 90°C y
40 a 100°C (reportados en las fipuras siguientes como “correlacién
x”. El modelo de la ecuacién (10) aparece como “correlacién
(UT.InT.TY".

Error = P* calculada - P* medida, kPa

Temperatura, °C

-B-Correlacion 0-20
B Correlacion 40-100

& Carrelacion 40-80
8- Carrslacién (1/TnT,T)

—&— Ec. Antoine

ra 2. Error absoluto en el eileulo de la presion de vapor.

obs

%Error =100 (P cakeulada - P obs)/P*

Temperatura, °C

-B-Correlacion 0-80
B Correlacion 40-100

—&—Correlacion 40-60
& Correlacion {(1/T InT. T}

—&—Ec. Antoine

Figura 3. Error poreentual en el caleulo de la presion de vapor.



La figura 2 nmestra el error absoluto, definido como la presién de
vapor calculada con cada modelo menos el dato reportade. La
figura 3 muestra el error porcentual, en el cual el dato anterior se
divide entre la presién de vapor reportada.

De estas dos figuras se concluye que los mejores resultados se
logran con el modelo que incorpora AH como funcién de la
temperatura, manejado expresamente como se indicd en las
ecuaciones (9) v (10). Le sigue la ecuacién de Clausius-Clapeyron
con los parametros obtenidos con los datos de temperaturas en los
intervalos de 40-90°C y 40-100°C. En esta comparacidn la
ecuacion de Antoine muestra el mayor emror. (Se reitera que se
usaron los valores para esta ecuacion que mejor describen todo el
intervalo de temperaturas; existen otros parametros que funcionan
bien para pequefios intervalos de temperatura).

Modelos para la Humedad del Aire

Contando con los modelos para la presion de vapor se vuelve a
la ecuacion (1) para sustituirlos ahi. Se tienen enfonces tantos
modelos para la humedad del aire saturade como modelos se
tengan para la presién de vapor. Por brevedad mostraremos sélo
tres de los modelos estudiados: el obtenido mediante la ecuacion
de Clausius-Clapeyron, ecuacidén (5), que sustituida en la (1).
produce la ecuacién (11): el que se obtiene mediante la ecuacion
de Antoine, ecuacion (6), despejada para P°, que produce la (12) y
el que se obtiene mediante la ecuacién (10). que produce la (13).
Las ecuaciones resultantes se nuestran enseguida:

Humedad del aire a partir de la ecuacion de Clausius-Clapeyron:

A+B/T
Py Mogua

wW=— e
s BT (11)
(P*PU‘? " )Mra:?'c

Humedad del aire a partir de la ecuacion de Antonie:

W ‘MaguaA #1 O_B 0
5 ﬂrfm.e(P*A :,1073."(]15))

(12)

Humedad del aire a partir de la ecuacion (10):

o _ A+B/T+CInT+DT 4 ,
e M g

W, = (P RoeBITRCmTIDT (13)

are

En este trabajo se usaron los siguientes valores para las
constantes de las ecuaciones (11) a (13): P = 101.325 kPa,
My = 18.016 g/mol y Myy, = 28.966 g/mol. (Kuhen 2001,
p.179). Los demas valores se encuentran reportados més arriba en
cada seccién.!

La figura 4 nmestra el error en el caleulo de la humedad, en kg
de aguakg de aire, calculado en cada caso como el valor que
arroja el modelo menos el valor reportado. La figura 5 nmestra el
error relative, que se obtiene dividiendo la diferencia anterior
entre el walor reportado. Por claridad se muestran sélo tres
resultados: €l obtenide con la presion de vapor caleulado mediante
la ecuacion de Clausius-Clapeyron correlacionada en el intervalo
de 40 a 100°C, mediante la ecuacion de Antoine v mediante el
modelo presentado en la seccién anterior, sefialado como “modelo
f(1/T.InT.T)".

La consecuencia légica de contar con una mejor descripeidn de
la presién de vapor mediante el modelo f{1/T, InT. T), ecuacién
(10) es que el modelo de la humedad también es mejor que los

! La constante A de la ecuacién (12) 7o es idéntica a la de la ecuacion (6).
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otros. Mediante este modelo el error poreentual en el caleulo de la
humedad no rebasa ¢l 1% en valor absoluto en ¢l intervalo de 0 a
80°C v llega al 1.4% a 90°C, que es el mayor valor que se tiene
tabulado. Es posible que el aumento drastico que se da en el error
absoluto, mostrado en la figura 4, se deba a que a altas
temperaturas el agua se aparta  apreciablemente  del
comportamiento como gas ideal. Sin embargo, corregir esa
desviacion en los caleulos queda fuera del alcance de este trabajo.

Las figuras 4 y 5 mmestran también que, a diferencia de lo que
sucede con el caleulo de la presion de vapor, el caleulo de la
humedad se logra mejor con la ecuacidn de Antoine que con la de
Clausius-Clapeyron.

g agualkg aire

Temperatura, °C

—&-Modelo CC 40

Figura 4. Error en el caleulo de la hnmedad del aire saturado.

0 —a—Modelo Antonie —e—Modela f{1/TInT.T)

100 (Ws ealculada - Ws observada)/Ws
observada

Temperatura, *C

-8~ Modelo CC 40-100 ——Nod=io Anioine —8—Medelo §1/TnT,T)

Figura 5. Error poreentual en el cdleulo de la
humedad del aire saturado.

MODELO PARA LA ENTALPIA A PARTIR DE
PRINCIPIOS FISICOQUIMICOS

Para realizar el cdlculo de la entalpia a partir de principios
termodindmicos. son necesarias las siguientes consideraciones:
Primero, establecer un punto de referencia para la entalpia. en el
cual H = 0. Normalmente se usa para esto la temperatura de 0°C y
para el agua, ademas, la fase liquida. Segundo, la humedad del
aire siempre corresponde a la de saturacidn, es decir, la presion
parcial del agua es la presién de vapor del agua a la temperatura
en cuestion.

Con las dos hipdtesis anteriores, la entalpia del aire lniimedo a la
temperatura T esta dada por la suma de la entalpia necesaria para
llevar el aire desde 0°C hasta T, mas la entalpia para llevar la
cantidad de agua correspondiente a la saturacién desde 0°C hasta
T. més la entalpia de evaporacién de esa agua en cantidad
suficiente para llegar a su saturacién. Lo anterior se expresa en
forma diferencial con la siguiente ecuacién:



AH = CaprgllT + WyCp T + AH, dW  (12)

ap

La integracion de esta ecuacidn puede hacerse bajo las hipdtesis
de capacidades calorificas. Cp, constantes o como funcion de la
temperatura. El pardmetro que mas influye en el resultado es la
humedad del aire saturado, que aparece en el segundo término y al
integrar aparece también en el tercero. Por tanto, el cileulo de la
entalpia es fuertemente dependiente de los concepios expuestos en
la seccién anterior.

Las figuras 6 y 7 muestran el error en el caleulo de la entalpia y
el error porcentual, respectivamente. El codigo para cada una de
las lineas es como signe: “CC+Cp = cte” corresponde a la entalpia
caleulada mediante la ecuacién de Clausius-Clapeyron para la
lumedad, considerando las capacidades calorificas constantes.
“HvsW” corresponde a un modelo que se explica en la seecion
siguiente, en el que la entalpia se correlaciond con la humedad.
“CC+Cp = fT)" comresponde al cileulo con la ecuacion de
Clausius-Clapeyron, y ademds considerande la  capacidad
calorifica del agna v su calor de vaporizacion como funciones de
la temperatura. “Ee(13)+Cp = cte” es el caleulo de la entalpia
mediante la ecuacion (13) para la humedad, con las capacidades
calorificas constantes.

- H obs., ki/kg aire

Healc

Temperatura, °C
-5-CC+Cp = cfe - HysW —8- CC+Cp=T) 8- Ec(1314Cp = cte

Figura 6. Error en el cdleulo de la entalpia.

100 {H calc - H obs)H obs

Temperatura, °C

-5 CC+Cp = ot - HusW 8- CC=Co = f(T) 8- E2(12}+Cp = ote

Figura 7. Error porcentual en el cdleulo de la entalpia.

Para los caleulos se usaron los siguientes valores. tomados del
NIST Chemistry Webbook y promediados para el mtervalo
40-100°C: Cpgre = 1.009 klkg Cpoma = 4193 Llkg:
AHyp = 233220 klkg En el caso del caleulo con estas
propiedades como funcién de la temperatura, de la misma fuente
se tomaron las  siguientes  expresiones:  Cpeus =
-203.606+1523.20T-3196 413T°+2474 455T°+3.855326/T". en la
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ue se usa T en K/1000 v AH,,, = 2507.4582-2.503667T, con T en
ap
DC -

De las figuras 6 v 7 se coneluye la importancia de contar con un
buen modelo para el céleulo de la humedad, cuyos resultados
muestran en general menor error que los demds modelos aun
considerando las propiedades termodindmicas como funciones de
la temperatura.

MODELOS PARA LA HUMEDAD Y LA ENTALPIA
A PARTIR DE AJUSTES EMPIRICOS

La ecuacién (13) es un modelo muy exacto para el cileulo de la
humedad del aire saturado, cuyo valor puede encontrarse sin
problemas. Sin embargo, para ciertas aplicaciones de modelado,
especialmente en la etapa de cdleulos de balances de calor, en los
que la temperatura es la variable que se busca, a partir de caleulos
de entalpia, puede resultar inconveniente debido a su forma
implicita de la temperatura y a la presencia de funciones
trascendentes. En este contexto puede resultar conveniente contar
con ecuaciones de forma més simple.

Correlacion entre Entalpia v Humedad
El enfoque mas simple para el céleulo sélo de la entalpia, parte

de la observacion. en la figura 1. de que las graficas de la entalpia
v de la humedad del aire saturado son muy semejantes. En esa
grafica los puntos se encuentran separados sélo porque estin
graficados en ejes y escalas diferentes. Este hecho propicia a hacer
una correlacion lineal entre ambas variables. Con este enfoque,
una vez que se tlene cualquier modelo para la humedad,
facilmente se tendria la entalpia. Se hizo una correlacion lineal
entre ambas variables y se encontrd un coeficiente de
determinacién de R = 0.999727, para la siguiente ecuacién:

H, =a+bW, (15)

con los signientes valores: a = 27.3804 y b = 2722.698. Las

figuras 6 y 7 muestran los resultados obtenidos con este modelo
extremadamente simple. bajo la leyenda “HvsW™.

Modelo empirico mediante cambio de variable

Hemos mencionado que con el objeto de simplificar las
expresiones para la humedad y la entalpia. diversos autores han
hecho ajustes polindmicos, pero la figura 1 nmestra claramente
que el fendmeno no es de naturaleza polindmica simple, sino que
tiene una asintota vertical en 100°C, debido a que a esa
temperatura (a 1 atm de presion) se da la ebullicién del agua y por
tanto hay una indefinicion en el concepto de humedad y de
entalpia de la mezcla por kg de aire. En otras palabras, en
condiciones de ebullicién la generacién de vapor de agua desplaza
al aire y carece de sentido el pardmetro con referencia al aire (o
“s¢ hacen infinitos™). Esencialmente esto es imposible de
representar con un pelinomio simple.

En el presente trabajo se fratd de interconstruir en una funcién
de ajuste el fenémenc mencionado. Para esto se experimentd con
varias funciones, y se encontrd gue una que funciona
razonablemente bien es de la siguiente forma, que tiene
interconstruida la indefinicién mencionada a 100°C:

i
\ 16)

‘1':A+B‘7
| 100-T |

en la cual y puede ser la humedad o la entalpia. Haciendo la
transformacion  de variable indicada en esta ecuacion y
correlacionando con los datos reportados, en el intervalo de 0 a
90°C. se encontrd un coeficiente de determinacién de



R* = 0.999816 para la humedad y de R® = 0.999924 para la
entalpia. que parecen muy adecuados. Los valores de los
parametros para la lumedad son: 4 0.00191399 v B
0.00173649 y para la entalpia: 4 = 32.494910 y B = 4.7288337.
Las temperaturas deben usarse en °C en la ecuacion (16). La figura
8 nmestra las correlaciones lineales en funcion de la temperatura
transformada, junto con los datos originales transformados de
1gual manera.

8 T T T T T T T T 4500
1 1 1 1 1 1 1 |
e e . i
1 1 1 1 1 1 1 i
sl oL J___L__J___l__FT | T¥W
.. 1 1 1 1 1 1 1 | g
L 1 1 1 1 | 1 ! 000 &
E- e e e e R I A 2
i 1 1 1 1 1 1 I 2500 5
e e e R i R e e -
£ 1 1 1 1 1 1 | 2000 €
F Y-}, M DU SR J o PR R S — 5
5 1 1 1 1 1 1 I 1500 2
[ M N N aull B IS JY IV F S
. [ [} I [} 1 [ I 1000
1 1 1 1 1 1 1 |
021 —-= il e et i et iy el it S-te's
1 1 1 1 1 1 1 |
0.0 0
o 100 200 300 400 500 800 700 800 800
TA{100-T)
# Humedsd A Entalpia — Lineal (Entalpia) — Lineal (Humedad)

Figura 8. Humedad y entalpia del aire saturado en funcién de la
tetperatura transformada.

Los errores encontrados mediante estos modelos son en general
mavyores que los de los modelos fisicoquimicos, pero aun asi
parecen razonables en wista de la gran simplificacién lograda
mediante esta ecuacion. Las figuras 9 v 10 muestran los errores en
los caleulos de la humedad y la entalpia mediante estos modelos, y
los errores porcentuales, respectivamente.

0075

0.010

0.005

0.000

-0.005

W calc - W obs, kg agualkg aire
H calc - H obs, kJikg aire

-0o1e

0015
Temperatura, °C

—a—Humedad 0-90 -m-Entaipia 0-80

Figura 9. Error en el edleulo de la humedad y la entalpia.

CONCLUSIONES

Se desarrollaron modelos matematicos para  deseribir la
humedad y la entalpia del aire saturade, cuyos resultades son
mejores que los polinomios elibicos publicados por otros autores.

El modelo de la ecuacion (13) para la humedad y su
incorporacion en el de la entalpia producen resultados con mucho
menos error que los demds modelos estudiados y mantiene un
nivel de complejidad manejable para algunas simulaciones en
computadora. Debido a su naturaleza “termodindmica™, se
recomicnda este modelo para caleulos directos de humedad y
entalpia y para caleulos termodinamicos que reguieran precision
en la entalpia y/o en diferencias de entalpia.
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Para casos en los que se requiera una ecuacion mucho mas
simple en su manejo matematico, se desarrollé el modelo de la
ecuacién (16) que mediante un cambio de variable ¥ un ajuste
mumérico produce resultados razonables. Se recomumenda este
modelo para céleulos directos en los que sea més importante la
rapidez que la maxima exactitud, asi como para eileulos inversos
en los cuales se requiere encontrar la temperatura a partir de
balances de entalpia.

100 (W calc - W obs) /W obs
100 (H calke - Hobs) /H ohs

-

Temperatura, °C
—&—Humedad 0-20 -8 Entaipia 0-20
Figura 10. Error porcentual en el céleulo de la humedad y la
entalpia.
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RESUMEN

Se presentan un modelo matemsdtico y un prototipo experimental
en la escala de laboratorio para estudiar el proceso de desalacion
de agua mediante humidificacion y deshumidificacion de aire. Se
presentan los resultados de la solucién del modelo matematico y
los primeros resultados experimentales del prototipo experimental.
Se ha encontrado que mediante el disefio realizado es posible
recuperar una parte significativa del calor de condensacion del
agua para emplearlo en el mismo proceso.

ABSTRACT

A mathematical model intended to simmlate the desalination
process by means of humidification - dehumidification of air is
presented, along with the numerical solution showing the rate of
distillation versus water flow and heat input. In addition, a small
experimental equipment is shown along with preliminary results.
Those results show that it is feasible to recover an important part
of the heat of condensation to produce distilled water.

Palabras claves: Potabilizacién de agua de mar. Desalinizacion por
humidificacién-deshumidificacion. Destilacion solar.
Desalinizacion solar.

INTRODUCCION

En diversos lugares alrededor del mundo existe escasez de agua
dulee, debido al incremento de la poblacién humana en regiones
con poca o insuficiente precipitacion pluvial. En algunas de esas
regiones existen recursos naturales que, mediante teenologia
adecuada, pueden ayudar a solucionar el problema. Estos recursos
son: el agua de mar (o agua salina de algim otro origen) y la
radiacién solar. Esta situacién se da en una buena parte del norte
de México, particularmente en la peninsula de Baja California, en
Sonora, parte de Sinaloa, Nuevoe Leén y Coahuila. Debido a esto,
resulta pertinente desarrollar en este pais procesos para la
desalinizacion.

El témmino “desalinizacion” se ha venido aplicando a la
desalacién del caso particular del agua de mar o salobre, por lo
que en el presente trabajo se empleard esta palabra.

La desalinizacién puede realizarse aprovechando la energia solar
basicamente por dos caminos: mediante membranas (dsmosis
inversa y electrodialisis) v mediante procesos térmicos. En el
presente trabajo es de interés la via térmica. Los procesos térmicos
mds conocidos en el ambito de la Ingenierfa Quimica, aplicables a
la desalinizacion, son la destilacion con multiples efectos, la
destilacion flash en cascada y la destilacién mediante compresion
de vapor. La fisicoquimica de estos procesos es bien conocida

137

desde hace tiempo, pero se han desarrollado con los combustibles
fosiles sobradamente disponibles y desafortunadamente requieren
condiciones muy bien confroladas en cada una de las etapas o
fases, de temperatura y presion, dificiles de lograr
econdmicamente mediante la energia solar que es inherentemente
variable.

Debido a esta dificultad, se ha visto conveniente el desarrollo de
un proceso diferente, poco usual en el ambito de la Ingenieria
Quimica, que consiste en evaporar el agua en aire, sin llegar a
ebullicién, para usar el aire como gas portador entre una zona
caliente —donde ocurre la evaporacién— y una zona fiia. donde se
da la condensacion. El condensador puede disefiarse de modo que
aproveche el calor de condensacion para precalentar el agua que
se va a evaporar. En este arreglo el aire funciona como gas
portador entre la region de evaporacion y la de condensacion,
proceso que puede efectuarse mediante conveccién natural o
forzada, o incluso por difusién, dependiendo de la geometria y
otros factores que se quieran privilegiar). Se han publicado
diversas ideas para llevar a cabo este proceso. Uno de los arreglos
factibles es el que consiste en un cireuito cerrado de aire. que va
del evaporador al condensador y viceversa, variando su nivel de
humedad en funcién de las diversas temperaturas del sistema. En
todos los puntos este aire se encuentra saturado. (Al-Hallaj, 2002).

Para el cilculo y la simulacion matematica de este tipo de
sistemas resulta necesario contar con expresiones matematicas que
permitan hacer los balances de materia y energia en funcion de las
propiedades del aire saturado. Hermeosillo y Estrada (2007)
presentan diversos modelos para caleular la entalpia y la humedad
del aire saturado, en un amplio intervalo de temperaturas con gran
precision y, en otros casos, con gran sencillez.

Diversos autores han dado en llamar a este proceso
“humidificacién-deshumidificacion multiefecto”. Sin embargo,
hasta ahora no se ha utilizado un verdadero efecto mmiltiple. sino
tinicamente la recuperacion del calor de condensacién del agua.

La idea de producir evaporacion y condensacion del agua en
presencia de aire no es nueva: se ha utilizado por mas de cien afios
en los destiladores solares, llamados en México “de caseta™. La
gran ventaja de estos equipos —que es lo que se quiere aprovechar
en el presente trabajo— es que su produccién de agua potable se
adapta automdticamente a la iradiancia solar disponible, sin
necesidad de almacenes térmicos, costosos ¢ ineficientes, ni de
suplementos de energia {6sil. Los destiladores solares de caseta
son la solucion adecuada para pequefiisimas conmmidades, de una
o pocas familias, pero resultan inadecuados para la produccion de
mayores volimenes de agua dulce. (Delyannis, E., 2003).



En el presente trabajo se expone un modelo matemdtico para
estudiar el proceso de desalinizacion por humidificacion de aire,
asi como un prototipo experimental a escala de laboratorio para su
validacion,

OBJETIVO

El objetive del presente trabajo es el desarrollo de un modelo
matematico para estudiar el proceso de desalinizacion mediante
humidificacion de aire, asi como el disefio y construccion de un
prototipo de laboratorio para su validacién.

DIAGRAMA DEL SISTEMA DESALINIZADOR

La figura 1 muestra un diagrama del sistema en estudio. El
sistema opera en un ciclo cerrado para el aire y abierto para el
agua. En el lado izquierdo se encuentra el condensador y en el
derecho el evaporador. A continuacion se deseribe el proceso del
agua: ésta enfra al sistema por el condensador, a la temperatura T3
como agua de enfriamiento para este elemento. donde se calienta
hasta la temperatura T; al remover el calor de condensacion del
agua (y producir condensado por el lado externo de sus tubos y
aletas). El agua entra entonces al drea de coleccidn solar, donde
aumenta su temperatura hasta T3. Con esta temperatura el agua se
pone en contacto con el aire interno, donde se evapora a costas de
su propio calor sensible, es decir, enfridndose hasta la temperatura
T;. El agua que no alcanzd a evaporarse sale a esta temperatura
por la parte baja del evaporador. A partir de este momento el flujo
del agua se mezcla con el del aire. El aire se satura a la
temperatura Ty v es trasladado por conveceién natural o forzada
hacia la regidn del condensador. Al encontrarse con una regién de
temperatura relativamente baja. el vapor de agua se condensa y el
aire himedo se enfiia hasta la temperatura T5, y contintia saturado
en estas condiciones.

Colector so\ar

Aire T ..\
s f—
« o
L
Condensador Evaporador
1 i

T
—_—
Agua de mar \, T J

Destilado Salmuera

T
Figura 1. Diagrama del sistema desalinizador.

MODELO MATEMATICO

El modelo matematico se basa en los balances de calor en el
evaporador v en el condensador, junto con un comjunto de
ecuaciones complementarias, tales como las que deseriben la
rapidez de intercambio de masa y de calor, asi como las
propiedades termodindmicas del aire saturado.

Balances de Calor en el Condensador v el Evaporad:

Haciendo un balance de calor en la zona del condensador se
tiene que el calor ganado por el agua de mar al pasar del punto 1 al
2. Q.. mas las pérdidas hacia el exterior del sistema en esa érea,
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Ojoss. son iguales al calor que aporta el aire himedo al circular
desde el punto 6 hasta el punto 3, Qpg,::

Oy + Oloss = Qgas (1)

El calor que gana el agua de mar, a un gasto de L kg/s v una
capacidad calorifica Cpage (Jkg®C), es calor sensible en funcién
de su ineremento de temperatura, es deeir:

Qw = L@ngm(rl _Tl) (2‘]

Las pérdidas hacia el exterior pueden aproximarse considerando
el drea del condensador, 4, (m’). junto con un cosficiente global
de transferencia de calor, U, (J/s m’ °C) y una temperatura
promedio en las paredes del ducto, aproximada por el promedio de
las temperaturas Ts y T

[ T5+T5 )

Oigss =U (“Ic-‘ )—_Tamb | (3)
El calor que aporta el aire himedo depende tanto de la

temperatura como de su humedad, debido a que al condensarse el

vapor de agua hay un cambio de entalpia debido al cambio de

fase, ademas del calor sensible debido al cambio de temperatura.

Este calor se caleula mediante la ecuacion:

ng:G(Hé_HS) [C))

donde:
G = gasto masico del aire hiimedo, kg/s
H; = entalpia del aire himedo a la temperatura 7.
Combinando las ecuaciones (2) a (4) en la (1) se tiene el balance
de calor para la regién del condensador:

LCpagua(Tr —T)+U¢

{ T5+T5 A
B Tamb ) (5)

=G(Hg—Hs)

Siguiendo un razonamiento similar, para la regién del
evaporador se obtiene la ecuacion siguiente, en la que el subindice
e indica las propiedades correspondientes al evaporador:

(T34
LCpy(T3 —Ty) ~Ugd, I
L 2

’Tambl‘
! (6)
=G(Hg—Hs)

Transferencias de Calor v Masa en el Condensador v el
Evaporador

El modelo basico de transferencia de calor se complementa con
las ecuaciones que describen las rapideces de transferencia de
calor y masa.

Para la region del condensador se tiene la siguiente ecuacién
para intercambio de calor con flujo a confracomriente, que se
deduce a partir de consideraciones usuales en el dmbito de la
transferencia de calor (Hermosillo, 2006, p.12). En esta ecuacion
el subindice cond se refiere a las propiedades de mtercambio
térmico del condensador:

L Cpﬂgua(rﬂ - I-1) = Umna‘AmrfdATmf ( fj
donde:
AT, mi

(8)




Similarmente, para el  evaporador. empleando las
consideraciones usuales en procesos de Infercambio de masa con
la disposicién geométrica de la figura 1, se tiene (Hermosillo,
2006, p.14):

G(Hg—Hs)=KaV AH,, ©
_(H3—Hg)—(H4—Hs)
Y7 (10)
Hy—H;

Modelos Complementarios

Las ecuaciones anteriores requieren modelos complementarios
para describir la entalpia, H, del aire en funcion de la temperatura,
para ser empleada en las ecuaciones (5), (6), (9) y (10).

Esta entalpia se calcula en funcién de la humedad del aire, que
se supone saturado en los puntos clave. La influencia de la
humedad en la entalpia total es nmy importante, debido a la
aportacion  del calor de vaporizacidn del agua, que es
relativamente grande. Definiendo como punte de referencia para
le entalpia el estado T = 0°C y humedad abscluta, 7. = 0, la
siguiente expresion describe el valor de la entalpia a cualquier
temperatura y humedad en el intervalo de interés para el modelo:

H(T)=CpgireT + (qcagmr +AH g ]}Vs (11)

La humedad del aire, W, (kg de agua'kg de aire seco) puede
caleularse como funcidén de la temperatura, en la hipétiesis de que
se encuenira siempre saturado, mediante algune de los modelos
presentados por Hermosillo y Estrada (2007), de los cuales une de
los més recomendables es:

BIT+C
Magug A e

W, =
Mgps(P—Ae

BIT+C, (12)

con las siguientes constantes, obtenidas las dos primeras de Kuchn
(2001, p.179) v las tres siguientes de las correlaciones reportadas
por Hermosillo (2006): Mgy = 18.016 g/mol, My, = 28.966
g/mol, 4 =7.384 kPa, B=-5009.45 K, C=16.2949, P=101.325
kPa.

Las ccuaciones (5). (6). (7) v (9), junto con las demas que lo
complementas, constituyen un modelo con cuatro ecuaciones
independientes: dos para los balances de calor, (5) y (6) y dos para
las rapideces de transferencia, (7) v (9). En el supuesto de que las
propiedades fisicas y de transporte son conocidas, el modelo tiene
como inedgnitas las seis temperaturas que maneja. Es necesario,
por tanto, hacer algunas consideraciones mas. Una suposicién
razonable es que la temperatura de entrada del agua, Ty, de
enfriamiento es conocida. Lo més sencillo es considerarla
constante, pero si fuera necesario puede incluirse una ecuacién
que la describa como funcién del tiempo. La otra consideracién es
introducir una ecuacién que relacione la temperatura de salida del
agua del condensador precalentada, T5, con la temperatura de
entrada al evaporador, T3, a través del suministro de calor. A su
wvez, el suministro de calor puede hacerse constante o como
funcién del tiempo, si se quiere sinmmlar la entrada de calor de
origen solar (u otro, como calor de proceso).

Para el caso de entrada de calor constante, se establece la
siguiente ecuacidn. en la que Q.y es la potencia térmica
suministrada por un calentador:

Ot = LCPagm(E -T) (13)
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Para el caso de querer incorporar en el modelo una fuente de
calor solar, se puede incluir la siguiente ecuacién. en la que O,y es
el calor suministrado por un colector solar de area A, cuando
opera con una eficiencia 1., ¥ la irradiancia solar es Gr ('\f\-";"nll):

Qco! = GTACGI’?CO! (14)

Las ecuaciones (13) y (14) se plantean como excluyentes, es
decir. es necesario decidir si se quiere modelar el sistema con
calor coustante o variable (o quizd como una combinacién de
ellas). El presente trabajo se limita al caso ganancia térmica
constante (ecuacion (13)). v se deja para un trabajo posterior el
analisis con ganancia térmica solar. Asimismo, la ecuacidn (14)
requiere mds desarrollo para incorporarla en el modelo en funcion
de las temperaturas (Hermosillo, 2006, p.31).

Por ultimo, bajo la hipotesis de que el aire estd saturado de
humedad en los puntos ecriticos del modelo. la produccion de
destilado, D (kg's) se obtiene de la multiplicacion del gasto
masico de aire lImimedo en el interior del sistema, G (kg's), por la
diferencia de humedades a las temperaturas de los puntos 5 v 6:

D=G(w; -1s) (15)

SOLUCION DEL MODELO

El conjunto de ecuaciones anterior constituye el modelo
matematico deseado, de las cuales los elementos “centrales™ son
las ecuaciones (5). (6), (7). (9) y (13), y las demas son necesarias
para poder completar los calculos. Como se menciond en la
seceidn anterior, en el supuesto de que la temperatura de entrada
es conoeida (constante o variable). estas ecuaciones tienen cinco
ineognitas, que son las temperaturas Ty, Ty, Ty, Ts v Tg.

Se fiene, pues, un conjuntc de ecuaciones simultineas
extremadamente no lineales, debido a la forma que tienen las
ecuaciones (8), (10) v (12). Este conjunto de ecuaciones no tiene
solucién analitica, y es necesario, por tanto, un método numérico
para resolverlas.

Se intentd resolverlo mediante el método de Newton-Raphson,
pero resultd extremadamente dificil encontrar los valores iniciales
que permitieran la convergencia del método a soluciones dentro de
los pardmetros deseados. Se desarrolld un método (no detallado
aqui) para encontrar unos valores iniciales que hicieran posible
encontrar las soluciones mediante Newton-Raphson. La causa de
la divergencia en el método son las expresiones (8) y (10) que
muy facilmente llegan a valores indefinidos, debido a la presencia
del logaritmo natural y al modo como el método de Newton
genera las aproximaciones a las raices.

La figura 2 nmestra resultados del modelo, es decir, las
temperaturas v el volumen destilado por dia, como funcién de la
potencia térmica suministrada, para un prototipo imaginario con
1 m’ de area de evaporacion ¢ igual valor para el area de
condensacion. Los valores para los coeficientes de transferencia
de calor y de masa fueron similares a los empleados por
Nawayseh (1999). Los resultados de la figura 2 corresponden a un
gasto masico de agua de 0.02 kg/s v un gasto de aire interno de
0.01 kg's, suponiendo una temperatura de entrada del agua de mar
constante, T} = 25°C y considerando nulas las pérdidas de calor al
exterior.

La figura 2 muestra tendencias esperadas: todas las temperaturas
aumentan en funcién de la entrada de calor, en forma lineal, asi
como la produccién de destilado, cuyo valor anmenta en una
forma cuasilineal con la entrada de energia.

La figura 3 muestra corridas para estudiar los resultados del
modelo como funeidén del gasto de agua, manteniendo constante la
entrada de calor en 1000 W y el gasto de aire en 0.01 kg/s. En esta
grafica es interesante notar la marcada tendencia que tiene en el



desemperio del equipo, segin el modelo. en mantener gastos de
agua bajos. En estas condiciones se logra una recuperacion del
calor que se traduce en un mayor aumento de temperatura de la
salmuera, y se aumenta drasticamente la produccion de destilado.
(Simultineamente deben aumentar las pérdidas de calor, que no
estan consideradas en estas corridas, aunque si estan previstas en
el modelo).
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Figura 3. Temperatura y produccion de destilado como funcién
del gasto masico de agua, para condiciones constantes de entrada
de calor (1000 W) v de gasto de aire.

El modelo también indica que tanto las temperaturas como la
produccion de destilade dependen muy poco del gasto mésico de
aire. Asimismo, desde el punto de vista del modelo se encuentra
que el coeficiente de transferencia de calor en el condensador es
mas importante que el de transferencia de masa en el evaporador.

PROTOTIPO EXPERIMENTAL

Se construyd un prototipo experimental a escala de laboratorio,
con objeto de estudiar fisicamente los fenoémenos mvolucrados y
de validar el modelo matemstico que lo deseribe.

En el proceso de disefio del prototipo se vio conveniente hacer
algunas modificaciones a la idea original, particularmente en
cuanto a que los flujos del aire y el agua se dispusieran en forma
cruzada, en vez de en contracorriente (como lo indica la figura 1).
El flujo cruzado permite una disposicién geoméirica de cercania
entre el evaporador v el condensador para facilitar los procesos
mnvolucrades, aungque a cambio de ello se elimina practicamente la
posibilidad de emplear conveceién natural para el movimiento del
aire en el interior del sistema.
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La figura 4 muestra un bosquejo del prototipo experimental. E1
agua “de mar” se alimenta de un tinaco (lado derecho de la figura)
con objeto de mantener un gasto constante a partir de una columna
de agua practicamente constante.

El condensador es un cajén de 305 mm x 305 mm de drea
transversal al flujo de aire, y de 335 mm de longitud. El clemento
central del condensador es un intercambiador de calor aire-agua,
en el que el liquido pasa por el interior de los tubos, mientras que
el aire pasa entre las aletas. El material de los tubos es laton y el
de las aletas es cobre. Los tanques cabezales del intercambiador
también son de latén. El intercambiador tiene 57 aletas
horizontales y 105 tubos verticales. El area de intercambio de
calor es 3.5 m’.

El evaporador tiene la misma seccidn transversal al flujo de aire
v 400 mm de longimd. El “relleno™ para proveer un drea de
evaporacion significativa es un material celuldsico reforzado,
empleado en torres de enfriamiento v evaporativas, conoeido en el
medio como “Frioeel”. El bloque de Friocel especificado tiene las
dimensiones siguientes: ancho: 305 mm. alto: 305 mm. largo: 153
mm, lo que da un volumen aproximado de 0.014 m’. Aplicando el
factor de 4rea por unidad de volumen que se determind, de
300 m¥/m* se tiene: (0.014 :113)(300 1112:’1113) =4.2 m’ como 4rea
total de evaporacion.
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Figura 4. Bosquejo del prototipo experimental.

El suministro de calor se efectia mediante un conjunto de diez
resistencias de 100 W cada una, lo que da la capacidad de proveer
hasta 1000 W al sistema. Se ha considerado que ésta es la
“dimensién caracteristica™ del sistema y se escogio asi para tener
como referencia la energia solar disponible sobre un metro
cuadrado al mediodia de un dia soleado. Las diez resistencias
permiten suministrar diversos niveles de energia para simular el
ciclo solar diurne.

El movimiento del aire se realiza mediante una turbina
centrifuga de tipo marino (de las empleadas en embarcaciones
para ventilar espacios, con objeto de climinar gases explosivos),



de corriente continua, lo que permite controlar facilmente su
velocidad a través de un voltaje regulado. Aunque se sabe que una
turbina de este tipo es poco eficlente energéticamente, en el
prototipo experimental su consumo de energia es de alrededor de
30 W. que en relacion a los 1000 W suministrados por las
resistencias, representa solo un 3%.

Para la instrumentacion se han utilizado termopares tipe T para
la recoleccion de la informacion de las temperaturas incorporadas
en el modelo matematico, asi como en otros puntos para verificar
la consistencia de las lecturas. El registro se hace mediante
adquisidores de datos de la marca Measurement Computing y
modelo USB-TC, manejados mediante los softwares Instacal y
TracerDAQ.

El gasto de agua se mide mediante un rotimetro Omega modelo
FL-215 ubicado a la salida del agua del condensador. El gasto de
aire se mide mediante un anemometro digital de turbina, de la
marca EXTECH y modelo 407112, ubicado entre la turbina
impulsora y el evaporador, come lo indiea la figura 4. El control y
registro de estas variables se realiza manualmente y hasta ahora se
han hecho corridas sélo con valores constantes.

Modificaciones al modelo matematico

El hecho de que el modelo matematico supone flujos en
contracorriente tanto en el evaporador como en el condensador,
mientras que en el modelo fisico se vio mds conveniente usar
flujos eruzados, implica modificaciones al modelo matematico. E1
modelo expresado arriba queda como un modelo general, mientras
que las modificaciones indicadas enseguida deseriben mas
adecuadamente el prototipo experimental.

La literatura ofrece modos de abordar la correccidn para flujo
cruzado. Para el caso de simulaciones parece mds conveniente
utilizar la efectividad del intercambiador de calor, definida como
el cociente entre la rapidez de transferencia de calor v la rapidez
maxima posible. Estas condiciones de rapidez méxima
corresponden a las de un intercambiador de area infinita en el que
la temperatura de salida del fluido frio es igual a la de entrada del
fluido caliente, cuando no existen pérdidas al exterior y m, ¢, <
ny eyt © en el que la temperatura de salida del fluido caliente es
igual a la de entrada del fluido frio, cuando my ey < mie €. Por
tanto, se tienen dos definiciones para la efectividad del
intercambiador:

_ % (Ter —Ty)
Coom (T.ﬁl =T

oo ST —Tip)
Cmm (T‘rl 7Tr1)

ly

donde:
Cy = my, cpi
Ce=mg cpe

Cpin = €l menor de los dos anteriores

Se han encontrado diversas expresiones para la efectividad, que
son funcidn de la geometria del intercambiador de calor. Para el
caso particular de flujo cruzado con corrientes no mezcladas y
bajo el supuesto de que el coeficiente global de transferencia de
calor permanece constante, la expresion encontrada para la
efectividad es (Krdger, 2004, p. 200):

|.NO'22 exp —cn078 )—1 [ (16)
e=1- exp] g
donde:
N=UA/Cyin
C = Con/Conae
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La ecuacion (16) tiene la ventaja, respecto de ofras que se estudian
en la literatura, de que solo es funcién de la geometria del
intercambiador, dada por la forma y constantes de la ecuacion, y
de las propiedades fisicas y los gastos de las corrientes que
intercambian calor. Con esta forma, la efectividad resulta mas
viable de aplicarse al modele matemdtico para el prototipo
experimental.

La expresi
para obtener:

n (16) se aplica directamente sobre la ecuacion (7)

LCpagua (T2 =) =Ueong Aeona € AT (17)

Kroger (2004, p. 278) muestra que para sistemas de
transferencia de masa, v en particular para sistemas evaporativos
con flujo cruzado, bajo las mismas consideraciones geométricas
que las empleadas para la transferencia de calor, es posible aplicar
la misma expresion para la efectividad. Para el relleno de Friocel
en el evaporador se cumplen unas condiciones similares a las del
evaporador, es decir, fluyjo cruzado sin mezclado, por lo que la
expresion de la ecuacion (16) se considera adecuada también para
el evaporador.

Resultados Preliminares

Se han realizado corridas preliminares para estudiar el
comportamiento del prototipo experimental. Aunque no se tiene
todavia una plena validacién del modelo, su comportamiento es
cualitativamente similar a lo calenlado con el modelo matematico.
La figura 4 muestra el volumen destilado, en litros por hora, bajo
diversas condiciones de gasto de apua y de velocidad del aire en el
ducto, medida después de la turbina impulsora.

Estas mediciones fueron hechas en condiciones de estado estable
mantenidas durante por lo menos quinee minutos y con agua
dulee. Las propiedades termodiniamicas y de transporte
mvolueradas en el modelo matematico, del agua salada, son
similares a las del agua dulee. Por esta razdn se decidid hacer esta
experimentacion preliminar con agua dulee.

Se ha observado en el sistema una gran inercia térmica, causada
en parte por la retroalimentacién que el condensador hace sobre la
temperatura del agua que se alimenta al evaporador.
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Figura 4. Rapidez de destilacion en funcién del gasto de agua,
para diversas velocidades del aire.

Tal como lo predice el modelo matematico, la produccion de
destilado disminuye al aumentar el flujo de agua. lo cual se
explica facilmente porque el sistema opera a temperaturas
relativamente bajas, con una significativa pérdida de calor por la
salmuera de rechazo.

En concordancia con el modelo, la produccion de agua destilada
muestra poca dependencia respecto del gasto de aire interno.

La figura 4 nmestra una produccion de destilado mas o menos
constante por debajo de 0.012 kg/s de agua (0.7 LPM). Se estima



que esto se debe a que por debajo de ese valor el evaporador no se
moja completamente, con lo cual es posible que disminuya el area
mojada y, por tanto, el area de evaporacion.

En ciertas condiciones, especialmente con flujos de agua por
debajo de los 0.012 kg's, la recuperacién del calor es tal, que el
incremento de temperatura del agua que se logra al recuperar el
calor de condensacién es de la misma magnitud que el que se
agrega con las resistencias, es decir, alrededor de 1000 W. Esto
indica que hay condiciones en que la hipdtesis de que es posible
recuperar el calor de condensacion en este tipo de sistemas resulta
razonable, con ¢l consiguiente aumento de su factibilidad.

La figura 5 muestra una imagen del equipo experimental antes
de recubrirlo con aislante térmico. Del lado izquierdo se muestra
la seecion de alimentacion del evaporador, que recibe el agua del
calentador cléctrico v del lade derecho se aprecian (en color
negro) los cabezales del intercambiador de calor, asi como el
rotametro para la medicién del gasto de agua.

Figura 5. El equipo experimental de laboratorio
antes de ser aislado térmicamente.

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

El modelo matematico muestra que es posible destilar agua
utilizando el aire como gas portador entre el evaporador —que
nunca llega al punto de ebullicién— v el condensador, y que este
proceso puede hacerse con recuperacion del calor latente de
condensacion del agua, para precalentar el agna a desalinizar.

El prototipo experimental ha mostrado que existen condiciones
en las que es posible convertir practicamente la totalidad del calor
suministrado en agua destilada. Esto se debe a las buenas
condiciones de operacién del condensador, que simultdneamente
opera como recuperador del calor. El calor recuperado llega a ser
de la misma magnitud que el calor externo suministrado.

Al momento de escribir el presente trabajo hace falta
acunmlacién de informacion experimental para la validacién del
modelo matemdtico v su calibracidn, asi como estudiar el sistema
bajo condiciones variables de entrada de calor, tales que sinwlen
un dia solar, y con agua salada.
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RESUMEN

Se presenta un modelo matemdtico para un sistema de
desalinizacién mediante humidificacién y deshumidificacién de
aire. idéneo para ser energizado mediante energia solar. Este
modelo es una versién mejorada respecto de una versidn anterior.
Se presenta también la validacion del modelo con un prototipo
experimental. La prediccién de temperaturas resulté muy buena, y
la prediccion de la rapidez de destilacién resulté aceptable. El
sistema experimental logra excelentemente la recuperacion del
calor de condensacién del agua, tal como se considera en el
modelo matematico.

ABSTRACT

A mathematical model to study a desalination system that works
under the air humidification and dehumidification prineiple is
presented. This system is ideally suited to be energized via solar
energy. Physical validation is done with a small experimental
prototype. The correlation between caleulated and measured
temperatures is very good. Predicted rate of distillation and
measured one show also good correlation. In the experimental
system the enthalpy of condensation is fully recovered. as is
assumed in the mathematical model.

Palabras claves: Potabilizacion de agua de mar. Desalinizacion por
humidificacion-deshumidificacion. Destilacion solar.
Desalinizacion solar.

INTRODUCCION

La desalinizacion es cada vez mas usada en diversos lugares
alrededor del mundo debido a que la poblacidn estd ereciendo en
regiones donde no hay suficiente agua potable en forma natural
para soportar ese crecimiento. La desalinizacidn es un proceso
intensivo en energia que normalmente se realiza por medio de
membranas o mediante procesos térmicos. La inmensa mayoria de
los procesos de desalinizacién, de ambos tipos, son impulsados
mediante energia fosil (El-Dessouky and Ettouney, 2002). Sin
embargo, en muchos lugares costeros en los que la desalinizacion
puede ser util, la radiacién solar estd presente en forma abundante,
lo cual establece una combinacién interesante: agua marina y
energia solar, como recursos para la produceién de agua dulce.

La tecnologia més comun para desalinizar agua mediante
energia solar es la de destiladores solares comunmente en México
llamados “de caseta”. Se han utilizado para potabilizar agua salina
o salobre desde hace mas de un siglo, y han sido extensivamente

362-0090, cestrads

U cle.unan.mx

estudiados desde mediados de los afios 1950s (Boer, 2005:
Rinecén, 2005: Delyannis, 2003). Estos aparatos estin disefiados
para captar directamente la energia solar y su rapidez de
produccién de agua potable se adapta directamente a la energia
disponible, utilizando el aire interior como un gas portador entre
las superficies de evaporacién y de condensacién del agua.

Una caracteristica de los destiladores mas comunes es que el
calor de condensacién del agua se pierde al ambiente y, aunque se
han construido diversos equipos que logran recuperar el calor, esto
nuestra diversas complicaciones (Fernandez y Chargoy, 1990:
Tiwari y Suneja, 1999). Esta situacion, junto con el hecho de que
en los destiladores solares convencionales hay nmy poca
cconomia de escala, impide que sean econdmicos en una escala
mis alla de lo relativamente pequeiio (Tiwari y Tiwari, 2008).

Con objeto de ampliar €l concepto de la adaptabilidad de los
destiladores solares a la energia disponible, pero evitando las
limitaciones impuestas por su geometria, se ha desarrollado el
sistema de humidificacién y deshumidificacién de aire (HDA). en
el que una corriente de aire es humedecida mediante evaporacion
de agua usando para ello energia solar, y en otra regién del
sistema el aire es enfriado por debajo de su nivel de saturacion,
con lo cual se logra la condensacién de agua pura y es posible
recuperar el calor de condensacion para precalentar el agua.

OBJETIVO

El objetivo del presente trabajo es el desarrollo de un modelo
matematico para describir y estudiar un sistema desalinizador
mediante HDA, mejorado a partir del presentado por Hermosillo y
Estrada (2008), asi como la validacion experimental mediante un
equipo de laboratorio evolucionado a partir del presentado en ese
mismo trabajo.

DIAGRANMA DEL SISTEMA DESALINIZADOR

La figura 1 mwuestra un esquema del sistema desalinizador,
tomado de Hermosillo y Estrada (2008). El sistema opera en un
ciclo cerrado de circulacion de aire que sucesivamente se
humidifica y pierde su humedad por enfriamiento. En el lado
izquierdo se encuentra el condensador y en el derecho el
evaporador. El proceso del agna es como sigue: la salmuera entra
al sistema por el condensador, a la temperatura T} como fluido de
enfriamiento, donde se calienta hasta la temperatura 75 al remover
el calor de condensacion del agua (y producir condensado por el
lado externo de sus tubos y aletas). La salmuera entra entonces al
area de coleccion solar, ya sea en forma directa o mediante
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sistemas de intercambio térmico, donde aumenta su temperatura
hasta T;. A esta temperatura <l agua se pone en contacto con el
aire interno, donde se evapora a costas de su propio calor sensible,
es decir, enfridndose hasta la temperatura T;. La salmuera que no
alcanzd a evaporarse sale a esta temperatura por la parte baja del
evaporador. A partir de este momento el flujo del agua se mezela
con el del aire. El aire aumenta su humedad hasta un valor cercano
al de la saturacion a la temperatura T y es trasladado por
conveccion forzada hacia la region del condensador. Al
encontrarse con una regién de temperatura relativamente baja,
ciertamente debajo de la de saturacion en las condiciones que trae
el aire, ¢l vapor de agua se condensa y el aire himedo se enfria
hasta la temperatura T, y continiia saturade en estas condiciones,
al momento de volver a entrar a la regién del evaporador.

Una de las consideraciones novedosas en el presente trabajo, es
el hecho de que el aire al salir de la regién del evaporador no estd
saturado. En el modelo anterior se suponia que el aire estaba
saturado en todos los puntos del sistema, segin su temperatura,
pero diversas consideraciones teoricas y los resultados practicos
hicieron reconsiderar esa hipotesis.

Colector so\ar

Tz

Condensador —2—_ Evaporador
pam 5

Tl
Agua de mar N T _J
Destilado Salmuera

T
Figura 1. Diagrama del sistema desalinizador.

MODELO MATEMATICO

El modelo matematico se basa en los balances de calor en el
evaporador y en el condensador, junto con un conjunto de
ecuaciones complementarias, tales como las que describen la
rapidez de intercambio de masa y de calor, asi como las
propiedades termodindmicas del aire saturado. Para una
descripeion mas detallada del modelo y su deduceidn, véase
Hermosillo y Estrada (2008). En esta seccién se parte de lo
expuesto en ese trabajo, y se muestran las modificaciones hechas
al modelo, con intencidén de mejorarlo.

Balances de Calor en el Condensador v el Evaporador
La ecuacion que deseribe el balance de calor en el condensador
es la siguiente:

( \
LT~ +UA| T2 1, | =6 (f, - 1) (1)
en la cual el primer término se refiere a la ganancia térmuca del
agua de mar con un gasto mésico de L kg/s y con una capacidad
calorifica es Cpaga (I'kg’C). El segundo término expresa las
pérdidas del condensador al ambiente, mediante un coeficiente de
global de pérdidas de U, (I/s m® °C). un arca de transferencia A,
(m?) v una diferencia de temperaturas entre ¢l condensador y los
alrededores dada por el término entre paréntesis. El lado derecho
expresa el origen del calor del lado izquierdo: este calor proviene

del cambio de entalpia. H (Jkg). entre los puntos 5 y 6, de un
gasto masico de aire. G, en kg/s de aire seco, al enfriarse y
condensar el agua. El coeficiente f; es el factor de humedad que se
introduce para tomar en consideracion el hecho de que a la salida
del evaporador el aire no estd saturado.

El balance de calor en el evaporador toma una forma similar,
que se expresa mediante la ecuacion:
L+T,
L2
en la cual el primer término de la izquierda es la aportacion de
calor que hace la salmuera al pasar por el evaporador, enfriandose
de T3 a Ty. El segundo término expresa las perdidas de calor en el
evaporador en forma similar a la empleada en <l condensador. El
término de la derecha indica la ganancia térmica aportada al flujo
de aire himedo, mediante ¢l proceso de evaporacion.

LCPaua(L - L) -UeA

T, |=GfyH,~H;) (2)

v Masa en el Condensador v el

El modelo bésico de transferencia de calor se complementa con
las ecuaciones que describen las rapideces de transferencia de
calor y masa.

Para la regién del condensador se tiene la siguiente ecuacion
para intercambio de calor con flujo a contracorriente, que se
deduce a partir de consideraciones usuales en el ambito de la
transferencia de calor (Hermosillo, 2006, p.12). En esta ecuacién
el subindice cond se refiere a las propiedades de intercambio
térmico del condensador:

LCPoga (T = T) =V s AnaAT,i (3)

cand<Tcond

donde AT, es la diferencia de temperaturas media logaritmica en
¢l condensador. dada por la expresion:

_(L-T)-(L-T)

AL, =——%—7— @
]nLé i
I-T,

Similarmente, para el  evaporador. empleando las
consideraciones usuales en procesos de intercambio de masa con
la disposicién geométrica de la figura 1. se tiene (Hermosillo,
2006, p.14):

G(H;—H;)=KaVAH,, (5)

donde K es un coeficiente de intercambio de masa: a es ¢l drea
especifica de la region del evaporador (m/m’) y ¥ es el volumen
total de la regién del evaporador (1113). AH,; es la diferencia de
entalpias media logaritmica en la regién del evaporador:

_(H—f,H)-(H,~H)
H,

H,-H,

Las ecuaciones anteriores requicren modelos complementarios
para describir la entalpia, H. del aire en funcién de la temperatura,
para ser empleada en las ecuaciones (1), (2), (4) v (6). La entalpia,
a su vez, depende de la humedad. En todos los puntos del sistema
se supone que la humedad es la de saturacién a la temperatura del
aire, excepto en el punto 6. que se le aplica el factor fy
mencionado, pero para el cdleulo de Hy se emplean también las
condiciones de saturacién. Esto se realizé mediante los modelos
publicados anteriormente por Hermosillo y Estrada (2007).

AH, (6)

In
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Las ecuaciones (1). (2), (3) ¥ (5). junto con las demas que lo
complementan, constituyen un modelo con cuatro ecuaciones
independientes: dos para los balances de calor, ecuaciones (1) ¥
(2), y dos para las rapideces de transferencia, ecuaciones (3) y (5).
En el supuesto de que las propiedades fisicas y de transporte son
conocidas, ¢l modelo tiene como inedgnitas las seis temperaturas
que manga. Es mnecesario, por tanto, hacer algunas
consideraciones mds. Una suposicién razonable es que la
temperatura de entrada del agua, T, de enfriamiento es conocida.
Lo mds sencillo es considerarla constante, pero si fuera necesario
puede incluirse un modelo que la deseriba como funcién del
tiempo. La otra consideracion es introducir una ecuacién que
relacione la temperatura de salida del agua del condensador
precalentada, T, con la temperatura de entrada al evaporador, T3,
a través del suministro de calor. Para el caso de entrada de calor
constante, como se ha estudiado en el presente trabajo. se
establece la siguiente ecuacion, en la que Q.4 es la potencia
térmica suministrada por un calentador:

Ot =LCpeo(T; ~T,) (7

Para el caso de querer incorporar en el modelo una fuente de
calor solar, se puede incluir la siguiente ecuacién. en la que O, s
el calor suministrado por un colector solar de drea A, cuando
opera con una eficiencia 1y, v la irradiancia solar es Gr (W ‘m?):

oot = Gr ol (8)

Las ecuaciones (7) v (8) se plantean como excluyentes, es deeir,
es necesario decidir si se quiere modelar el sistema con calor
constante o variable (o quizd como una combinacion de ellas). El
presente trabajo se limita al caso de ganancia térmica constante
(ecuacion (7)), y continta pendiente para un trabajo posterior el

analisis con ganancia térmica solar.

Por tltimo, bajo la hipétesis de que el aire no esta saturado de
humedad en el punto 6, sino que el factor fi deseribe su grado de
saturacion, la produccién de destilado, D (kg/s) se obtiene de la
multiplicacion del gasto mésico de aire humedo en el interior del
sistema, G (kg's), por la diferencia de humedades a las
temperaturas de los puntos 6 y 5:

D=G(f 7, - W) ©)

(Es obvio que en el punto 5 si existe la saturacién. La evidencia es
el hecho misto de que exista la condensacion).

SOLUCION DEL MODELO

El conjunto de ecuaciones anterior constituye el modelo
matematico deseado, de las cuales los elementos “centrales™ son
las ecuaciones (1), (2), (3), (5) y (7)., y otras son necesarias para
poder completar los calculos. Como se menciond en la seceidn
anterior, en el supuesto de que la temperatura de entrada es
conocida (constante o wvariable), estas ecuaciones tienen cinco
incognitas, que son las temperaturas T, T3, Ty, T5y Ty

Se ftiene, pues, un conjunto de ecuaciones simultineas
extremadamente no lineales, debido a la forma que tienen las
ecuaciones (4) y (6), asi como la expresion para la humedad del
aire saturado. Este conjunto de ecuaciones no tiene solucidn
analitica, y es necesario, por tanto, un método numérico para
resolverlas. En particular se empled el método de Newton-
Raphson.

Determinacion de las Constantes

El modelo tiene cuatro constantes por  determinar
experimentalmente: el coeficiente global de intercambio de calor
en el condensador, U,y el cocficiente global de transferencia de
masa en el evaporador, K el coeficiente global de pérdidas de
calor del sistema al ambiente, Upyy (ver mds adelante) y el factor
de humedad. fz.

Para determinar estos valores se procedié como sigue: con el
equipo experimental descrito en la seccidon siguiente se hicieron
corridas experimentales hasta llegar al estado estacionario
(aproximadamente dos horas). En estas condiciones se midieron
las seis temperaturas, para con esos valores volver a las
ecuaciones y encontrar los parametros del modelo.

El coeficiente global de transferencia de calor en el condensador
se obtiene directamente de la ecuacién (3), despejando el valor de
Ugong- como lo indica la ecuacién (10), en la cual todos los
elementos del lado derecho son conocidos.

LCPua(T: —T1)

Ueos = (10)
L &) -@-1)
N e
=2
L-1

De forma similar, el coeficiente de transferencia de masa se
obtiene de la ecuacidén (5), despejando y dejando del lado derecho
unicamente valores conocidos en el estado estable (después de
caleular fiy como se indica mas adelante):

K= G(fHHﬁiHj)

1n

El coeficiente global de pérdidas al ambiente y el factor de
humedad se obtienen empleando las siguientes consideraciones.
Primero, el hecho de que el evaporador y el condensador operan
entre las mismas temperaturas, y de que en el modelo fisico tienen
dimensiones muy similares, hace factible la consideraciéon de que
ambos tienen el mismo coeficiente de pérdidas. Por tanto.
Uc = U, = Uprar- Por otro lado, bajo la consideracién anterior se
observa que las ecuaciones (1) y (2) son dos ecuaciones
independientes en términos de las mismas variables. A partir de
los datos de temperaturas en el estado estable, se tienen dos
ecuaciones independientes con dos incognitas: Upgq ¥ f
Entonces, conociendo las temperaturas en el estado estable, se
resuelven simultineamente y se encuentran estos valores.

Los wvalores encontrados para condiciones de operacion
alrededor de 0.017 kg/s de agua (1.0 litro por minuto) y 0.042 l(g."‘s
de flujo de aire fueron: U,,,; = 48 Jm sK: K = 0.005 kg/m’s:
Upera =7 T/m*sK; fi = 0.82.

PROTOTIPO EXPERIMENTAL

Se construyé un prototipo experimental a escala de laboratorio,
con objeto de estudiar fisicamente los fendmenos involucrados y
calibrar el modelo como se explicd en la seccidn anterior.

El prototipo es la evolucion natural del reportado por Hermosillo
y Estrada (2008) con base en las experiencias de la etapa anterior.
Varias caracteristicas son similares, por lo que se repiten aqui las
principales.

La figura 2 muestra un bosquejo del prototipo experimental. E1
agua “de mar” se alimenta de un depdsito (lado derecho de la
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figura) con objeto de mantener un gasto constante a partir de una
columna de agua practicamente constante.

El condensador es un elemento de 305 mm x 305 mm de area
transversal al flujo de aire, y de 335 mum de longitud. El elemento
central del condensador es un intercambiador de calor aire-agua,
en el que el liquido pasa por el interior de los tubos, mientras que
el aire pasa entre las aletas. El material de los tubos es laton y el
de las aletas es cobre. Los cabezales del intercambiador también
son de laton. El intercambiador tiene 57 aletas horizontales y 105
tubos verticales. El drea de intercambio de calor es 3.5 m?.

El evaporador tiene la misma seccidn transversal al flujo de aire
y 400 mm de longitud. El “relleno™ para proveer un drea de
evaporacién significativa es un material celuldsico reforzado,
empleado en terres de enfriamiente y evaporativas, conoeido en el
medio como “Friocel”. El bloque de Friocel especificado tiene las
dimensiones siguientes: ancho: 305 mm, alto: 305 mm, largo: 153
mm, lo que da un volumen aproximado de 0.014 m’. Aplicando el
factor de drea por unidad de volumen que se determind, de
300 m*m* se tiene: (0.014 m*)(300 m*/m’) = 4.2 m® como area
total de evaporacion.

Evaporador

Condensador

—[T—I—\O)

Gasto

_;{Salmuera "l ‘rT—'f

Destilado

Figura 2. Bosquejo del prototipo experimental.

El suministro de calor se efectia mediante un conjunto de diez
resistencias de 100 W cada una, lo que da la capacidad de proveer
hasta 1000 W al sistema. Las diez resistencias permiten
suministrar diversos niveles de energia para simular el ciclo solar
diurno.

El movimiento del aire se realiza mediante una turbina
centrifuga de corriente continua, lo que permite controlar
facilmente su velocidad a través de un voltaje regulado. Aunque se
sabe que una tubina de este tipo es poco eficiente
energéticamente, en el prototipo experimental su consumo de
energia es de alrededor de 30 W. que en relacion a los 1000 W
suministrados por las resistencias, representa sélo un 3%.

Para la instrumentacién se han utilizado termopares tipo T para
la recoleceion de la informacidn de las temperaturas incorporadas
en el modelo matematico. asi como en otros puntos para verificar
la consistencia de las lecturas. El registro se hace mediante
adquisidores de datos de la marca Measurement Computing y

modelo USB-TC, manejados mediante los softwares Instacal y
TracerDAQ.

El gasto de agua se mide mediante un rotimetro Omega modelo
FL-215 ubicado a la salida del agua del condensador. El gasto de
aire se mide mediante un anemometro digital de turbina, de la
marca EXTECH vy modelo 407112, ubicado entre la turbina
impulsora y el evaporador, como lo indica la figura 4. El control y
registro de estas variables se realiza manualmente y hasta ahora se
han hecho corridas sélo con valores constantes.

RESULTADOS

La figura 3 muestra los resultados de las temperaturas en los
puntos 2, 3, 4, 5 v 6 de la figura 2 caleuladas para ocho corridas
experimentales en estado estable, obtenidas con los pardmetros
mencionados en la seccién anterior. (En operacion el prototipo
experimental, muestra temperaturas practicamente iguales para los
puntos 5A y 5B de la figura 2. que en el modele matematico
corresponden al punto 5). En esa grafica se observa una excelente
concordancia entre ambos conjuntos de temperaturas, lo cual da
una primera calificacién aprobatoria al modelo matematico. El
coeficiente de correlacién, considerando simultineamente todas
las temperaturas, es R® = 0.9858. Nota: la linea diagonal no
corresponde a la correlacion, sino unicamente a la recta en la que
la temperatura caleulada es igual a la observada, para servir de
base para la interpretacién de la grafica.
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Figura 3. Temperaturas calculadas vs. observadas.
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Figura 4. Rapidez de destilacion calculada vs. observada.

Sin embargo, el objetivo del modelo y su utilidad incluye el
cdleulo de la produccion de destilado: no sélo las temperaturas. La
produccién de destilado, obtenide mediante la ecuacidn (9).
usando las temperaturas 5 y 6 caleuladas, dio como resultado la
informacién que se muestra en la figura 4. en la que también se
compara el dato caleulado con el obtenido experimentalmente en
cada caso. En esta grafica se observa una variacion
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substancialmente mayor que la de las temperaturas, sin embargo,
el resultado parece aceptable en vistas de la gran interrelacién de
las variables en juego. El coeficiente de’\correlacién entre los datos
caleulados y los observados fue de R™ = 0.8774. Nota: la linea
diagonal no corresponde a la correlacidn. sino tnicamente a la
recta en la que la rapidez de destilacion caleulada es igual a la
observada, para servir de base para la interpretacién de la grafica.

Un aspecto importante del esquema mostrado en las figuras 1y
2 es la recuperacién del calor de condensacion del agua. a
diferencia de lo que ocurre en los destiladores solares
convencionales “de caseta”. El agua destilada contiene una
cantidad de energia, que para los fines de esta comparacién se
caleulé como el cambio de entalpia necesario para llevar el agua
desde la temperatura de entrada al sistema hasta la evaporacion.
Por otro lado, el calor recuperado se obtiene del incremento de
temperatura que logra en el condensador, es decir, entre los puntos
1y 2. mediante la ecuacidn siguiente:

Oupny = LCp (T -T)) (12)

La figura 5 nwestra la correlacién entre estas dos variables
obtenidas experimentalmente en forma independiente (es decir, no
obtenidas mediante el modelo matematico. en cuyo caso la
correlacién es obvia). El eje de las ordenadas muestra la entalpia
contenida en ¢l agua condensada, y el gje de las abscisas muestra
el calor recuperado en el condensador. Se observa que el calor
efectivamente se recupera para el sistema. En muchas comridas
experimentales la magnitud del calor recuperado fue similar al que
se agregaba al sistema mediante las resistencias eléctricas,
alrededor de 1000W. Como se explicd, estas resistencias son
suplementarias de lo que en un futuro serd un sistema de coleccidn
solar. El coeficiente de correlacion entre las variables de la figura
5 fue de R = 0.9579. Nota: la linca diagonal no corresponde a la
correlacidn, sino Ginicamente a la recta en la que la abscisa es igual
a la ordenada, para servir de base para la interpretacién de la
gréfica.
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Figura 5. Correlacion entre la entalpia del agua condensada y el
calor recuperado en el condensador.

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

El modelo matemitico mejorado permite hacer mejores
predicciones del volumen de agua destilada, asi como estimar el
grado de saturacion del aire a la salida del evaporador. Los
resultados experimentales muestran una mejor concordancia con
lo que predice el modelo.

El presente estudio se realizd en estado estable. Un futuro
trabajo experimental deberia estudiar el efecto de la inercia
térmica sobre el sistema, dada la continua variacion de la
radiacion solar.
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Abstract

A desalination eystern based on the humidification and dehumidification of afr is studied. The evaporator unit is based on a weated
celluloge paper substratain through which water flowe, and which hae a large area to favor evaporaton. The condenser unit ie a liguid
gas heat exchanger, where water vapor is condensed and the enthalpy of condensation is recovered 1o preheat the water. The mathemat-
ical model and experimental recolte are presented and it is shown thar they present a good agreernent. Some operating conditons for

better heat recovery are presented.
@ 2011 Blsevier Ltd. All mphts reserved.

Kepwords: Solar desalination; Ay humidifcation dehumidification (HD); Muliiple effect humidification dehumidificaton; MEH

1. Introduction

Seawater desalination is increasingly useful in several
regions arcund the world because population is growing
in places where there is not enough fresh water to support
that growing. It is expected that by 2025, more than 60% of
world’s population will have water shortages. Desalination
Is an energy imtensive process that cumently is made by
means of membranes or via thermal processes. The most
common desalination processes are energized directly or
mmditectly by fossil fuels (El-Dessouky and Ettouney,
2002). However, in many places near seashore, where desa-
lination could be useful, there iz plenty of solar energy,
making an mteresting combination of sunshine and seawa-
ter as resources for the production of fresh water.

The best known thermal processes for the desalination
of seawater, namely mult-effect desalination (MED) and

* Cowesponding author. Tl +52 55 56224701,
Eowatil addvess cagb@cienammx {CA. Arancibia-Bulnes).
' On sabhatical leave at Departamento de Ingerierfa Quimica ¥
Metalurgia, Universidad de Sonora, Mexico.

GO3B-092KNF - see front matter € 2011 Elsevier Ltd. All nghts ressrved
doi: 1 10164 .solener 201 152,018
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multistage flash (MSF), moke an effident use of energy
because the heat released in each stage or effect is used in
the next one, maling multiple use of energy. However,
those processes Tequire a very precise control of tempera-
ture and pressure in each stage, which must be constant
in time in order to keep the conditions needed for the
boiling process [El-Dessouky and Ettouney, 2002). This
poses a problem when coupling desalination with solar
energy, due to the intnnsic vanability of insolation, thus
requiting a thermal storage tank and/or a supplementary
heat source from fossil fuels (Blanco and Alarcon, 2007;
Rheinlinder, 2002).

On the other hand, solar stills have been used to treat
saltwater at the household and small community scales
and have been extensively studied since 1950z [Aybar,
2007, p. 207, Boer, 2005, pp. 19, 31; Delyannis, 2003,
Rincon Mejia, 2005, p. 300). Solar stills are designed to
directly catch the solar energy, and their rate of production
is self adapted to avalable energy without the need of
supplementary energy or storage. This is done by avoiding
the boiling of water, usng the intermal air as a carrying gas
between evaporating and condenszing surfaces. However, in
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MNomenclatire
a specific area of evaporator, m” m™° F atmospheric pressure, Pa
As external atea of condenser envelope, T F vapor pressute of water at temperature of point
Acoma  condenser area of heat transfer, o i, Pa
Az external area of evaporator envelope, m Tomp  ambient temperature, "C
Cp brine heat capacity, Jkg~' 57! °C~ Tiwec average surface temperature of condenser, *C
L8 heat capacity of air, 1.00% kJ kg7t ot (NIST Towge  average surface temperature of evaporator, °C

Chemistry ‘Web Book) T; temnperature at point f, °C
P heat capacty of liquid water, 4153 kJ kg! T, distillate temperature, "C

°C7! [NIST Chemistry Web Book) Ueoma  overall coefficent of heat transfer at condenser,

rate of condensed water, kg s

correction factor for cross-flow heat and mass
transfer, nondimensional

factor of humidity, nondimensional

dry air mass flow Tate, kg s~}

enthalpy of saturated air at tempemture T3
Tk dry air

mass transfer coefficient, kg s~ ' m
brine mass fow rate, kg s
molecular mass of air, 0028366 kg mol™’
molecular mass of water, 0.018016 kg mol™

mobx

L

-z

Sale

=

] s—l m—2 nc—l
Ure overall heat loss
1 5_1 m—2 nc—l
s overall heat losz coeffident of evaporator,
] S_l m—2 nc—l
g evaporator volume, m®
548 humidity of saturated air at temperature T,
kg water/kg dry air
erlthlalpy of vaporization of water, 2332.20 kJ
kg™

coefficient of condenser,

order to condense water, cornmon solar stills lose the heat
of condensation of water to the sumoundings, through
their condensing surface which works at the same time as
the transparent cover of the solar collector. This arTange-
ment makes heat recovery and the improvement of the
overall efficiency very difficult, resulting in a technology
with important limitations (Chabi and El-Nashar, 200%,
p. 140; Tiwan and Tiwar, 2008, p. 218). Specifically, 1t
has been noted that simple solar stills do not show econ-
omy of scale, making them economically infeasible at med-
fum to large scale [Al-Hallaj et al., 2006, p. 172).

In the hurmidification—debumidification [HD) systems,
as in solar stlls, the self-adaptability to avalable energy
is reproduced by avoiding the boiling of water, using the
mmternal air as a carrying fluid However, in this case,
regions of the system for evaporation and condensation
are dedigned mnd built separately, and connected to solar
collectors that can be designed and optimized (Hermann
et al, 2002) without the compromise to perform simulta-
neously as evaporators and condensers. A few variamts of
the HD systern ate being studied (Chafik, 2003; Ettouney
and Rizzuti, 2007, p. 10; Miiller-Holst, 2007, p. 215). In
addition to the possibility of designing each componemt
separately, the HD concept offers the feasibility of recover-
ing the latent heat released by condensing vapor instead of
losing it to the swrroundings, as happens in solar stlls.
Thus, a better overall use of energy can be achieved; fe,
productivity of the system is increased. This may be the
basizs of a more competitive solar desalination technology
[Al-Hallaj et al, 2006, p. 184; Mathioulalds et al, 2007,
p. 354). However, while some HD systems have been called
“roulti-effect humidification” (MEH), most studied sys-
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tems, including the one presented in this paper, are not
“multi-effect™ in the sense used in MED and MSF, where
the heat can be reused 10 or 15 times to produce vapor
(Ettouney and Wilf, 200%).

The objective of this paper is to present the results of a
study on a new HD systern, with the air working in a closed
loop and the evaporator made of treated cellulose paper
substratum. The new system iz designed to improve the
heat recovery at the condenser. The study is done with a
mathematical model and an expenimental system to vali-
date the model.

The purpose of the system is to desalinize water recover-
ing the heat released by vapor condensation. Thus, it is
interesting to find conditions with high heat recovery.

2. Description of the physical model

In the air hurnidification—dehumidification systemn stud-
ied in this work, the air acts as a carrying flwid, fe, evap-
oration occurs without boiling of water. Air is hurmidified
in one of the system’s Tegions and moved to & cooler region
where water condenses releasing its enthalpy of condensa-
ton. In the condenser this heat can be recovered and used
to preheat the seawater.

Fig. 1 shows a scheme of the proposed systemn. Air flows
in & clozed loop from condenser to evaporator and vice
versa. Water flows In an open circuit as follows: seawater
enters the system as a cooling flwd at temperature T7 and
flows through the condenser, thus cooling the humid air
and catching its change of enthalpy. It leaves the condenser
at temperature T having recovered the heat of evaporation
of water. Then this water is further heated up in the solar
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Salt water
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Fig 1. Tresalination system scheme.

collector field leaving it at the highest temperature of the
system, 73. The hot water is then distubuted on a large
area substraturn at the evaporator to set conditions for
evaporation in air. The heat of evaporation is taken from
its own sensible heat, thus cooling it to temperature Ty
Brine leaves the system at this temperature. Distilled water
leaves the systemn at ¥p, a temperature slightly higher
than Tl_

The air loop is as follows: air flowing through the evap-
omator is humidified and heated by hot water up to Ty at
the exit of this element. At this point the air has the highest
absolute water content in the loop. It would be desitable
that the air were saturated. However, theoretical consider-
ations regarding the brief retention time in the evaporator
make safer to suppose that it is not fully saturated. In the
next stage, air is cooled in the condenser region to 75, a
temperature considerably lower than Ty, This makes air
to reach saturation, fordng the water to condense.

3. Mathematical model

To set the mathematical model, the systern is considered
in three parts: evaporator, condenser :nd solar collector.
The air is saturated at poimt 5, thus, the humid air enthalpy
at that point is calculated with Eq. (1), which considers the
condition of liguid water, I'= 0 °C and zero hurmidity, as a
reference point for & =10:

H; = Cp,Ti + (Cp, T + Ay )| (n

where Cp, and Cp,, ate the heat capacities of air and water
respectively, and AH,, is the heat of vaporzation of
water. The absolute humidity of saturated air, ¥, is com-

puted from the common expression for thizs property
(Kuehn et al, 200173:

Fiaf,,

-

{2)
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In Eq. (2) the vapor pressure of water, P2, is calculated

as a fhinction of temperature with the following equation
[Hermosillo-Villalobos and Estrada-Gasca, 2007):
F= P()BAHE*-C]D T+DT {3]
where 7' is given iIn kelvin and Py = 7.384 kPa, 4 = 6735
[dimensionless), = —721815K, = -—79%93% [dimen-
sionless) and 2 = 0.00052333 K1,

AfT Is not saturated at point 6. Thus, at this point a
hurnidity factor fis considered: the enthalpy at point 6 is
calculated using the expreszion fH; The humidity factor
is dimensionless, ranging from 0 to 1, and is defined as
the ratio of actual humidity to saturation humidity (both
absolute, at same temperature).

Considening steady state, an energy balance in the con-

denser can be written as follows:
Qemcn’r.g - Q]ca\rjng - Q]ass =0 {4]
where ) represents a heat rate. Heat enters to condenser
viz humid air with a mass flowrate (7, and with an enthalpy
JH; as explained before. In addition, heat enters through
the seawater flowrate £ at temperature 7. Thus,

Cestering = GFH + LCpT, (5]
Heat leaves the condenser through air and water flows.
Leaving air is saturated at temperature T, thus its heat
content iz {(rHs. Water leaves at temperature T3, higher
than 77 due to heat exchanging process:
Qha\rjng = GHS + LCPTZ {6]
Condenser heat loss towards surroundings is calculated
with an overall approach, considering an average tempera-
ture, oz over the ambient temperature, Ty, the exter-
nal area of the condenser envelope, A, and an overall heat
transfer coefficient, Uro

-less = ULGAC{Tang - Tamb]
Then, substituting Egs. (5)<7) in Eqg. (4), we obtain
VGEH + LOpT ) — (GH; + LCpT, ) — Uredo{ Tavge — Ta) 0
{8)

{7)

which can be rearranged as:
GfH, — Hs) + LCp{T1 — Ta) — Uppdo{Tayee — Tap) =10
{2

In the condenser, the heat tramsfer rate for a cross-flow
setup as shown in Fig. 1 is written as (McCabe et al, 2005,
p. 333 Krdger, 2004, p. 157
T —T) = {T5s = T1)

T3
]nrs—rl

LCP{TQ — Tl] = BUmdAmr,d {10]
where ¢ is the comrection factor for cross-flow heat transfer,
O ona 15 the owverall heat transfer coefficient in the
condenser, A4 15 the heat transfer area. In & similar
way, following Eq. (4) the heat balance in the evaporator
iz as follows:

VGHs + LCpTy) — IGFH; + LOpTY) — Upedpl Tavr — Tan) — O

{11)
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or
G{Hs — fH )+ LCpTy — T4) — Uede{ Tange — Tars) = 0

{12)
where Tz is the average temperature in the evaporator,
Lrr is the overall heat tramsfer coefficient and Ad..qa IS
the external area of condenser.

The mass transfer rate in the evaporator is writtern as
(Kroger, 2004, p. 277; Treybal, 1980, p. 276

(Hy—FH) —{Hs — Hs)
In S
HeoHs

G{fHg — H;) = eKaV {13)

where K is the mass transfer coefficient, a is the evaporator
substratum specific area, Fis the evaporator volume, thus
al iz the evaporator mass tramsfer area.

In zddition, & model for the heat input is needed. The
heat, & (J=71 is added between the condenser output
and evaporator input, fe. between points 2 and 3:

0= LCp{Ta — Ta) {14)

To dmulate thiz desalination system coupled with a
solar collector, amother model iz needed to describe the
solar fradiance along the dav and the collector effidency
as a function of the operating temperatures. However, in
this paper we comsider the heat input, , as a constamt
value.

The flow mate for the distillate is obtained from a mass
balance, considening the change of water content between
the air entering and leaving the condenser. This is
expressed by the next equation:

D= G{fW, — Ws) {15)

4, Mathematical model solution

The purpose of the model iz to calculate the flow rate of
condensed water with Eqg. (15). Temperatures at points 3
and 6 are needed, but these are unknowns, along with
other temperatures. The next assumptions are considered
to teduce the number of unknowms or to simplify
caloulations:

« Condenser and evaporator operate between the same
temperatures, ¥s and T, thus the next equation can
be written: Tuygr = Taver = }{Ts + T:). Then the expres-
sion Ty, = %{TS + T is used in Egs. (%) and (12).

» The external areas of condenser and evaporator are sim-
ilar, s0 A~~~ 4z and we can use A to describe the exter-
nal area of both parts.

e If the shape and thermal msulation of both elements are
sinilar, then we can assume the global heat tramsfer
coeffidents are also similar: {7~ 7 U7z and use a single
Uz in Egs. (%) and (12).

To solve the mathematical model, the next parameters
are considered as known:
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« Flow rates: £ and G

» Properties: Cp,, Cp,, Hyp, £.

« External geometry: 4.

e Imternal geometty: A.ong, @, V-

e Heat and mass transfer: &) 807, O 2 K fe, 71, Tooe-

Given those kmown values, the unknowns in the model
are the internal temperatures, T3, T3, Ty, 75 and Ty Thus,
five independent equations are needed, and those are Eqs.
(%, (107, (12}, (13) and (14). Egs. (13-(3) and (15) comple-
ment calculations but do not add new unlmowns. The sys-
tem of equations is highly non linear. To solve this system,
the Newton-Raphson method is applied.

5. Experimental sefup

A small experimental system was built to study the heat
and mass transfer properties of the system following the
scheme of Fig. 1. Fig. 2 shows an image of the equipment
before installing the thermal insulation.

The condenser portion is a box of 0.305 x 0.305 m” of
cross section and 0.335m of length. The heat exchanger
inside this box is a lguid-gas type, with water flowing
upwards through 105 vertical tubes and air flowing
through 57 honzontal fins. The total heat exchange area,
Agenas 15 35 m®. The evaporator portion is a box of the
same oross section and 040 m of length. The substratum
for evaporation is a block of cormugated and properly trea-
ted cellulose paper commonly used in evaporative cooling
systems. Munters' CELdek® brand evaporative cooling
pads were used in this project. The air flows horizontally
while the water drains downwards. The cross section is
the same as condenser and the honzontal length is
.15 m. The specific area is 300m*/m’, thus giving a total
area for evaporation, assuming complete wetting, of
42m® The whole system is themmally imsulated with
0.05 m thick polystyrene foam plates.

The @it is moved by means of a small ait blower and a
12V DC motor that allows for an accurate control of

Fig 2. Experimental prototype before thermal insulation. Left side is the
evaporator porion of the system and right side is the ¢ondenser portion.
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aitflow. The motor is controlled with a BK Precision
Model 1627A power supply. The extermal heat iz provided
via ten 100 W electrical resistances that can be uzed to sim-
ulate the solar input through a day, and the actual heat
input is monitored via voltage and ampemge. Termpera-
tures are measurted with type T themmocouples and regis-
tered with data acquisition systemns Measurement
Computing USB-TC. The flow rate of water is measured
with an Omega 215 rotameter and the airflow is measured
with an Extech 407112 digital amemometer. The tate of dis-
tillation is measured with a 25 ml graduated test tube and a
chronometer.

6. Results and discussion

First of all, 4 calibration of the theoretcal model was
carried out: The experimental system was started up, ener-
gized with a measured constant heat input of 1120 W and
was left long enough to reach steady state. The measured
temnperatures at steady state are used as kmown values in
the eguations of Section 3, and the next parameters
can be calculated to calibrate the model: Uy, O 4 e, &
and f. The Appendix A shows a few experimental results
of and the corresponding calculated parameters. The
values obtained from such procedure were: U=
T040m? s K, Vopna = 4790/’ s K, e = (.32, K = 0.0015
kg/m® s and F=10.82.

After obtaining the patameters of the model by the
above procedurs, it is solved udng actual values of Tppy,
17, water flow rate, £, and air flow rate, &, to study differ-
ent conditions and to predict temperatures 75, T3, Ty, T
and T, Fig. 3 shows a comparnison of the calculated tem-
peratures vs. measured ones at the five points of the systemn.
The agreement between both sets of data is very good, with
a coefficient of determination X* = 0 9858,

Fig. 4 shows the production rate of distillate predicted
with Eqg. (12), as compared with the actual production
obtained. Those figures show that temperatures are calou-
lated with a small error: the mean absolute error is
0.86 °C meanwhile the distillation rate is obtained with a
mean absolute error of 0.14 kg/'h or 12%;, which is less pre-
cize than the obtained temperatures. The data of Fig. 4
have a coefficient of determination %£° = 08744,
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Fig 3. Calewlated temperatures ve. meanued temperatires in five points
of the system.
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The purpose of the system shown in Figs. 1 and 2 is to
desalinate water recoverning the heat released by the con-
densing vapor. Thus, it isinteresting to find conditions with
high heat recovery. Heat recovery is eaxpenmentally
observed through the water temperature nise fTom point 1
to point 2, ie between the condenser imlet and outlet.
The rate of heat recovery, (g, 15 calculated from the heat
equation:

Ouona = LCp(T2 — T1) (16)

On the other hand, heat content of condensed water, ..,
is calculated with enthalpy of vapornzation plus sensible

heat due to tempemture of distillate being higher than a
reference temperature, times the rate of distillation:

Qw:D{AHvap +pr{Td _Tl]] {1?]
where T is the distillate temperature. Note that Eqgs. (16)
and (17) can be fed with experimental data and thus @,
and Qcmd aTe Independent measurements. Fig. 5 shows a
compatizon of both heat rates. The dizgonal line shows
Qw = and; the dots were obtained from experimental
data. This figure confirms the expected similitude between
0, and (g, The coefficient of determination of those
set of data is R = 0.9579. This means that about all the
heat released by condensing water is transferred to incom-
ing water, preheating it at the condenser. The experimental
dots fall at right of diagonal line because of a small amount
of sensible heat taken from air while cooling it from T to
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Fig. 4. Calculated distillation rate vs. measured distillation rate.
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75, giving about 50 W of extra heating at the experimental
conditions.

However, even if about 100% of latent heat is recovered,
intemal heat flows are very dependent on operating condi-
tions. Theoretically and empirically, it was noted that smal-
ler water flow rates are better for heat recovery and for
distillate production. However, this tendency has a limit
at some point depending on the geometry and dimensions.
In the described experimental setup, if the water flow rateis
smaller than about 0.01 kg/s the rate of distillation is stabi-
lized and even lowered, probably because a very low water
flow rate is not able to wet the whole area of the evaporator
substratum. This dependence of productivity upon water
flow iz a key factor to develop am optimum operating rou-
tine. This system could be operated with a thermal storage
i order to keep constant conditions (Miiller-Holst et al,
15%8). However, another approach is to match the water
flow to the available solar energy in order to reach a high
T3 to operate always near optimum conditions.

Using Eq. (17), it can be shown that the heat content in
distilled water for data in the Appendix A varied from
564 W to %42 'W. Considering that the external heat input
was 1120 W for those experimental nms, the ratio of dis-
tilled water (in emergy terms) to input emergy represented
from 508 to 84%. The air blower in this experimental con-
ditions consumed 2.8 A @ 10V DC, equivalent to 28 W,
This power was considered negligible in this experimental
setup, representing about 2.4% of power input.

The thermal efficiency of solar stills is 304084 [Qiblawey
and Banat, 2008, p. 637). In order to compare this to the
present HD systern, let us consider the coupling to a solar
collector. Usually low temperature collectors are considered
for this, even though HD using parabolic troughs has been
proposed recently (Mohamed and El-Minshawy, 2011). In
the present case an evacuated tube collector is considered

Appendix A
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with a thermal efficiency on the order of 60-80% [Kalog-
Tou, 2004). ‘We see that the studied system could produce
about 50-70% more water per day than a solar still having
the same collector area. Due to the increased complexty of
the present system, probably solar stills are a better solution
for small households. However, as pointed out before, solar
stills lack economy of scale. Thus, at mediwm scale (small
villages), where the use of the large scale MSF and MED
systems is not justified, HD systems like the one presented
here could be an attractive option.

With regards to the costs of produced fresh water, esti-
matons vary widely for the HD technology (Al-Hallaj
et al, 2006), but indicate potential improvements with
respect to other technologies for small capacities.

7. Conchisions

A desalination system working under the air hurmidifica-
tion znd dehumidification principle and its thermal study
were presented. The mathematical model works very well
to simulate the heat exchanges and to calculate the ternper-
atures of the system at steady state. It works reasonably
well also to calculate the rate of distillate production.
The studied system was operated with a rate of distillation
equivalent to 50-85% with respect to the heat input. It is
empincally shown that enthalpy of condensation can be
commpletely recovered as sensible heat at the condenser.
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A set of experimental results is shown. The water flow rate in kg/s is caleulated considering the actual temperature and
density of water where the rotameter is located, fe., point 3 (T3) of Fig. 1. The air flow rate is obtained from the anemorm-
eter located at point 5, and comrected with the ideal gas model considering the saturation mmnidity and the measured tem-
perature at that point, along with the observed barometric pressure.

Measurad data

Calenlated data

T, T, T, T, T, T5 T, D Water Airflow e Diema X Uiee f
(C) [(fC) (fC) (*C) [°C) [*C) (*C) (kg/h) flow rate rate & Ofm?s K) (kg/m?s) (Nm? sK)
L kgls) (kgfs)

280 304 442 622 464 417 475 11§ 0015 0040 083 4537 00012 5.67 082
280 204 404 566 43.6 381 440 109 0017 0042 0.82 4556 00014 748 0.82
290 316 407 538 434 385 440 113 0020 0042 082 5283 00017 644 033
300 290 362 482 403 344 385 051 002 0043 082 4983 00013 7.37 0.84
270 276 334 446 380 120 372 077 0023 0043 083 4304 00020 747 0.84
280 275 385 539 413 355 421 LIl 0017 0042 081 4636 00016 749 082
200 277 417 9.2 430 385 450 130 0015 0042 081 4860 00015 7.63 0.81
295 278 436 62.6 442 402 467 132 0013 0041 0.81 46.2% 0.0013 740 0.80
305 279 474 689 465 434 457 145 0012 0.040 081 47.7% 00010 645 0.80
Mean values: 0.82 47.90 00053 7.4 082
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