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RESUMEN 

 

 

En el presente trabajo se han desarrollado tres modelos matemáticos de carácter 

fenomenológico para representar el funcionamiento de un refrigerador termoquímico 

operado con energía solar.  El modelo del generador describe un reactor heterogéneo donde 

se presenta una reacción química reversible entre el sólido (sal) y un gas (refrigerante), 

acoplado al evaporador, del cual también se ha formulado un modelo.  El tercer modelo da 

cuenta de la captación de energía solar y auxiliar para suministrar la energía al proceso de 

refrigeración durante la etapa de descomposición.  El modelo del generador tiene en 

consideración los cambios en la textura del material compuesto sólido (CENG + MnCl2) 

conforme se dan las reacciones de síntesis y descomposición además de involucrar su 

carácter anisotrópico.  Las propiedades termodinámicas de la fase gaseosa (NH3) fueron 

estimadas mediante una ecuación de estado de última generación, dado que su 

comportamiento termodinámico se encuentra alejado de la idealidad.  Los modelos al estar 

acoplados a las ecuaciones constitutivas convierten al sistema en altamente no lineal.   

 

Se utilizó el método de los volúmenes finitos para la discretización del espacio de las 

ecuaciones diferenciales parciales generando un sistema de ecuaciones diferenciales 

ordinarias que fueron resueltas por el método de Gear, cuyos resultados son validados 

satisfactoriamente con los datos experimentales encontrados en la literatura y realizados en 

la Universidad.  Por último se analizó dos modos híbridos de suministro de energía: solar y 

auxiliar; y solar, eólica y auxiliar, con miras a minimizar el consumo de energía auxiliar.  
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ABSTRACT 

 

 

In this work, three mathematical ï phenomenological models has been developed in order 

to represent the operation of a thermochemical refrigerator, solar energy supplied.  The 

generator model describes a heterogeneous reaction where a chemical reaction take place 

between the porous media (a salt) and the gas (refrigerant), coupled to the evaporator, from 

which a model has been formulated too.  The third model simulates the solar and auxiliary 

energy system supplied to the refrigeration system in the decomposition stage.  The 

generator model takes into account textural changes of the composite material (CENG + 

MnCl2) when synthesis and decomposition reactions take place, besides its anisotropic 

behaviour. The thermodynamics properties of the gas phase (NH3) were estimate by a last 

generation state equation, since its behaviour is far away from the ideal state. The models 

coupled to the constitutive equations yields a high non linear system.   

 

The finite volume elements method was used for spatial discretization of the partial 

differential equations yielding a set of ordinary differential equations, which has been 

solved by the Gear method, whose results were satisfactory validated with experimental 

data found in literature and performed in the University.  Finally, two hybrids energy 

supplies to the refrigeration system were analyzed: solar and auxiliary energy; and solar, 

wind energy and auxiliary, in order to minimize the auxiliary energy consumption. 
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INTRODUCCIÓN  

 

 

Las necesidades de refrigeración a nivel mundial se ven afectadas por diversos factores 

tales como el agotamiento de las energías convencionales (combustibles fósiles) y la 

deficiencia en el suministro de la energía eléctrica debido en gran medida a la falta de 

infraestructura, como consecuencia de los altos costos de inversión y de la dificultad para el 

acceso a ciertas zonas de topografía especial, principalmente para regiones habitadas pero 

alejadas de las grandes metrópolis. Los factores antes mencionados hacen que todos los 

días se busquen alternativas para disminuir la aplicación de los sistemas comerciales 

tradicionales de refrigeración producto del incremento en sus costos de operación.  

 

En Colombia, cerca del 70% (IPSE, 2000) de la población requiere de un sistema de 

refrigeración para lograr los niveles de confort adecuados, la conservación de los alimentos 

y el desarrollo económico de ciertas regiones que tienen necesidades de conservación en 

frío de sus productos. Los estratos 1, 2, y 3 de las zonas urbanas y las zonas rurales de 

topografía especial son los menos favorecidos porque no tienen acceso a la tecnología.   

 

En la búsqueda de sistemas de refrigeración ambientalmente amigables, la refrigeración por 

procesos de sorción (absorción y adsorción) representa una alternativa para suplir las 

necesidades de conservación de alimentos, conserva de vacunas o cualquier otra aplicación 

en zonas sin acceso a la energía eléctrica.  Resulta relevante el estudio y desarrollo de este 

tipo de tecnología, sobre todo si se quieren impulsar equipos refrigerantes sin demanda de 

energía convencional y eliminando el uso de refrigerantes altamente contaminantes (CFCs).  

 

Otras ventajas de estos sistemas, con respecto a la refrigeración por compresión, radican en 

que no generan ruido, larga vida, poco costo de mantenimiento y utiliza energía térmica 

para su funcionamiento, característica importante en el sector industrial para el 
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aprovechamiento de calores residuales de proceso.  Como desventajas se encuentran el 

elevado peso, deficiencias en el entendimiento del proceso y el relativo alto costo de 

inversión [1].     

 

Los procesos a sorción involucran la evaporación de una sustancia y un material absorbente.  

En los sistemas de sorción sólido ï gas el refrigerante se puede sorber en la superficie de un 

sólido (adsorsión), o pueden reaccionar con el sólido (termoquímico).   Este último sistema 

se basa en la posibilidad de utilizar una o varias reacciones químicas reversibles entre un 

sólido y un gas.  El sistema está compuesto, básicamente, por un reactor que contiene el 

sólido, acoplado con un condensador y un evaporador.  Dada su naturaleza, estos sistemas 

son de carácter intermitente, aunque hay configuraciones que permiten un funcionamiento 

casi continuo. 

 

Uno de los principales problemas de la refrigeración por absorción son las altas 

temperaturas que se requieren para llevar a cabo el proceso con alta eficiencia.  Se necesita 

un suministro de energía adecuado que permita liberar la sustancia refrigerante en el 

generador a temperaturas superiores a 90 ºC. De ahí, la importancia de investigar los 

sistemas de captación de energía solar, y analizar su interacción con el proceso de 

refrigeración. La energía solar tiene una amplia serie de ventajas ambientales y económicas, 

además de ser una fuente casi gratuita.  El sol libera alrededor de 3.8 x 10
20

 MW en su 

superficie y tan solo 1.7 x10
14

 kW son interceptados en la superficie de la tierra, pero se ha 

estimado que con 30 minutos de exposición en la tierra es suficiente para satisfacer las 

demandas energéticas mundiales en un año [2]. 

 

El problema que se ataca con este proyecto es la generación de frío. Para abordarlo, se ha 

considerado analizar los sistemas de refrigeración por absorción sólido ï gas, o 

termoquímica.  La energía necesaria para su funcionamiento será suministrada por el sol 

por medio de un colector solar y una fuente de respaldo, y opcionalmente con los 

excedentes de potencia de un aerogenerador.  Considerando la naturaleza transitoria del 

suministro de energía solar y eólica, y del proceso de refrigeración, se hace necesario contar 

con modelos teóricos que permitan dimensionar y analizar su operación transitoria para 
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asegurar una adecuada generación de frío.  Así, en el presente trabajo se pretende modelar 

el comportamiento del proceso de refrigeración por absorción sólido-gas (denominado 

proceso termoquímico) en estado no estacionario, aprovechando la energía solar como 

fuente principal de calentamiento.  
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1.  MARCO TEÓRICO  

 

 

Los métodos de refrigeración existentes son muchos y muy variados, sin embargo, los más 

utilizados son los sistemas de refrigeración por compresión y por absorción, y últimamente 

se está imponiendo los sistemas de refrigeración por adsorción.  

 

Un refrigerador por adsorción o absorción sólido-gas está constituido principalmente por un 

generador ó reactor, un evaporador para suministrar energía y un condensador para 

evacuarla.  La clasificación de dichos sistemas puede ser realizada de muchas maneras. 

Wongsuwan et. al. [3] presentan una completa categorización basada en el tipo de 

constituyente sólido. 

 

Tanto la reacción química como el cambio de fase líquido ï vapor son monovariantes por 

lo que las condiciones del equilibrio pueden ser descritas por medio de líneas en el 

diagrama de Clapeyron [4] (ver Figura 1). El equilibro líquido ï gas está dado por la línea 

L/G: 

 

EvapL G H +D  (1)
 

 

Y la línea S/G representa el estado de equilibrio de la reacción química reversible entre el 

vapor del refrigerante y el sólido (sal): 

 

' RxnS G S Hg g+ Ú + D  (2) 
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Figura 1. Representación en el diagrama de Clapeyron del ciclo sólido - gas 

 

El ciclo de refrigeración por absorción sólido ï gas ocurre en dos etapas consecutivas: 

síntesis (ó baja presión) y descomposición (ó alta presión) [5].  En la etapa de 

descomposición, el amoniaco es liberado de la sal por efecto del suministro de energía al 

reactor proveniente del sistema de calentamiento. El reactor se calienta a temperaturas 

superiores a la temperatura de equilibrio a la presión de condensación, TEq(PCond), por 

ejemplo a Th  para poder llevar a cabo la reacción endotérmica de descomposición del 

complejo (sólido S´) y así liberar el amoniaco de la sal.  El vapor de amoniaco es 

condensado a la temperatura de saturación por lo que ésta debe ser mayor que la 

temperatura del medio, Tm, transfiriendo energía al entorno.  Cuando se ha liberado todo el 

amoniaco, la etapa de síntesis empieza.  Aquí, el amoniaco es evaporado en el evaporador, 

a la temperatura de evaporación, Tf, por medio de la transferencia de energía desde el 

entorno.  Simultáneamente el vapor ingresa al generador en donde se lleva a cabo la 

reacción exotérmica de síntesis de S´ a la temperatura Ts que ha de ser menor que la 

temperatura de equilibrio a la presión del evaporador para efectuar la reacción.  

 

En la Figura 2 se presenta esquemáticamente las dos etapas. En general, las reacciones que 

se dan al interior del reactor han de mantenerse fuera del equilibrio para asegurar el avance 

de la reacción. 

 

ȹHC 

-1/T 

PCond 

L/G S/G 

Ln (P) 

Th Tm Tf 

PEvap 

ȹHE 

ȹHR 

ȹHR 

Ts TEq(PEvap) TEq(PCond) 
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Figura 2. Etapas del ciclo de refrigeración por absorción sólido - gas 

 

La síntesis del complejo se da en la  Figura 2A donde se suministra energía en el 

evaporador y se debe retirar en el generador para favorecer la reacción exotérmica.  Por el 

contrario, en la Figura 2B se suministra energía en el generador (reacción endotérmica) y se 

retira en el condensador para efectuar la descomposición del complejo. 

 

Según los niveles de presión del ciclo se puede conseguir que el sistema pueda proveer 

efectos de calentamiento o enfriamiento: si Tm = T1,  se produce energía a la temperatura 

Ts.  Para Tm = Ts se produce un efecto de frío a la temperatura T1.  Es evidente la 

capacidad de almacenamiento de energía de éstos sistemas por cuanto al permanecer 

cerrada la válvula de conexión entre el reactor y el evaporador / condensador, no se lleva a 

cabo la reacción química y por lo tanto la capacidad de enfriamiento o calentamiento se 

puede preservar indefinidamente, sin ninguna pérdida energética [6].  MUGNIER & 

GOETZ [7] encontraron que los sistemas termoquímicos poseen mejor capacidad de 

almacenamiento de energía para producción de frío que los sistemas por absorción líquido 

ï gas, adsorción sólido ï gas y materiales con cambio de fase, cuando la temperatura de 

evaporación es menor que 0 °C.  

 

Aunque la operación básica es intermitente, las reacciones pueden ser llevadas a cabo 

simultáneamente en reactores diferentes lo que permite, además de tener tiempos 

equivalentes de ciclo menores, un mejor aprovechamiento energético [8]  

 

Evaporador Generador Condensador Generador 

(A)  (B) 



 

 

7 

Según los niveles de temperatura y presión requeridos en el ciclo, puede ser seleccionada la 

pareja de trabajo.  En la Figura 3 se presentan las líneas de equilibrio para diferentes sales 

cloradas que reaccionan con amoniaco como refrigerante. 

 

  

Figura 3.  Líneas de equilibrio para diferentes sales cloradas con amoniaco.  Adaptada de [10]. 

0: PbCl2 (8 moles de NH3 en S´ /3.25 moles de NH3 en S) ;  1: BaCl2(8/0); 2: CaCl2(8/4); 3:  SrCl2(8/1); 4: 

CaCl2(4/2); 5: ZnCl2(6/4); 6: MnCl2(6/2); 7: ZnCl2(4/2); 8: FeCl2(6/2); 9: MgCl2(6/2); 10: NiCl2(6/2); 11: 

MnCl2(2/1). 

 

Se han desarrollado varios refrigeradores termoquímicos basados en BaCl2, SrCl2, CaCl2, 

entre otros, los cuales liberan el amoniaco a temperaturas inferiores a los 100°C, haciendo 

posible el uso de colectores solares planos o de baja concentración sin sistema de 

seguimiento para el suministro de energía durante la etapa de descomposición y permitir la 

utilización de aire a temperatura ambiente tanto para condensar del refrigerante y liberar la 

energía de la reacción de síntesis [9]. 

 

El generador es el equipo de mayor importancia en el ciclo [1], puesto que es el que limita 

el desempeño del refrigerador.  El modelamiento del generador es una tarea compleja ya 
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que se deben considerar varios aspectos para una formulación coherente: momento en el 

cual se lleva a cabo la absorción ó síntesis, el vapor proveniente del evaporador ingresa al 

reactor constituido por un lecho empacado de la sal (y opcionalmente una matriz de grafito) 

a una temperatura cercana a la del evaporador, intercambiando energía con el sólido.  Otro 

aspecto a considerar en el desarrollo de modelos fenomenológicos es que simultáneamente 

reacciona el vapor proveniente del evaporador con el sólido lo cual origina un descenso en 

su concentración, o densidad molar, creándose gradientes de presión que son la fuerza 

impulsora para el transporte de gas a su interior.  Durante esta etapa la reacción es 

exotérmica, tendiendo a alcanzar la temperatura de equilibrio, y es por esto que la energía 

ha de ser evacuada para favorecer el proceso.  Adicionalmente la reacción está acompañada 

de cambios estructurales en el sólido.  De otro lado el sólido puede exhibir un 

comportamiento anisotrópico cuando se trabajan materiales compuestos (matrices de 

grafito natural expandido impregnadas con la sal) que mejoran considerablemente la 

conductividad térmica del sólido.   En síntesis, un modelo ha de considerar los siguientes 

aspectos para dar cuenta de una representación adecuada del subsistema: 

- Transporte de energía por conducción de energía en la fase sólida del lecho. 

- Transporte de energía por conducción y convección de energía en la fase gaseosa. 

- Transferencia de energía entre el gas y el sólido del lecho. 

- Transporte de gas al interior del lecho. 

- Transferencia de energía entre el lecho y sus alrededores. 

- Reacción química. 

- Cambios estructurales debidos a la reacción química. 

- Perfiles de temperatura del fluido térmico en el intercambiador de calor como 

consecuencia de la transferencia de energía con el lecho 

 

Existen varios modelos en la literatura para describir el generador de refrigeradores por 

absorción sólido ïgas.  Hay formulados tres tipos de modelos: locales, globales y analíticos, 

según la clasificación hecha por Stitou et. al. [4, 11], basándose en el grado de complejidad.  

Los locales consideran variables uniformes en pequeños elementos de volumen, originando 

un sistema de ecuaciones diferenciales parciales.  Los globales tienen en cuenta valores 

promedios de las variables y parámetros característicos a la escala del lecho [12,13,9,14].  
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En cambio los modelos analíticos toman variables promediadas durante el tiempo de 

reacción, resultando en ecuaciones diferenciales en estado estacionario.  Adicionalmente se 

ha encontrado un modelo de base empírica [15].  En el presente trabajo se pretende 

desarrollar un modelo local que incluya las ecuaciones de balance locales de masa, energía 

y momentum. 

 

Mbaye et al [16] presenta un modelo bidimensional (radial y axial) para un reactor con 

geometría cilíndrica, basado en la pareja NH3 - MnCl2 - Graphex (material compuesto de 

sal anhidra con grafito natural expandido), en donde el gas es alimentado al reactor por 

medio de un tubo distribuidor perforado ubicado en el centro del cilindro y el sólido está en 

contacto con la pared de un intercambiador de calor de tubos concéntricos por donde 

circula el fluido térmico. El modelo considera que el sólido y el gas se encuentran a la 

misma temperatura.  Supone que la transferencia de energía con el fluido térmico es la 

etapa controlante del proceso y no el transporte de gas al interior del medio poroso por lo 

cual no presentan ecuación de balance para la fase gaseosa, solo el balance de energía 

(además de ecuaciones constitutivas).  Adicionalmente consideran que la temperatura del 

fluido térmico que circula por el intercambiador de calor externo es homogénea.  La 

validación del modelo se realizó para la etapa de descomposición, obteniendo buena 

concordancia con los resultados experimentales.  

 

Una situación similar se presenta en [17] para la pareja NH3 - SrCl2 (mezclado con 15% de 

grafito), donde se propone un modelo bidimensional, que aunque no se mencione, está 

basado en la misma suposición dada la única ecuación del modelo que presentan en el 

artículo.  No presentan ecuaciones cinéticas ni constitutivas, además no se presentan 

detalles acerca de la configuración del refrigerador. La simulación es realizada para la etapa 

de descomposición, con resultados razonables.   

 

Lai & Li [ 18] simulan un sistema de onda de calor con dos reactores, en donde la 

distribución geométrica de cada reactor es similar a la de [16]. La pareja de trabajo es 

CaCl2-CH3OH.  El modelo considera que el transporte de gas y la cinética química no son 

controlantes en el proceso. De nuevo, controla la transferencia de calor con el fluido 



 

 

10 

térmico.   El modelo está basado en tres ecuaciones de balance de energía, a saber en el 

lecho (sólido + gas), en el fluido térmico y en la pared del intercambiador de calor.  El 

balance es local (en dirección axial) para los dos primeros subsistemas y global para el 

tercero.  La formulación es coherente en cuanto la distribución de temperatura en el sistema 

y la inercia térmica presentada por el material del intercambiador de calor. No es 

satisfactoria la representación del lecho puesto que, según el espesor, también se pueden 

presentar gradientes de temperatura en dirección radial al interior del lecho que afectan el 

sistema considerando que conductividad térmica efectiva es baja (0.06808W/m K).   El 

modelo no es validado con información experimental. 

  

Otro sistema de onda de calor es simulado por Goetz & Llobet [8] utilizando NH3 -MnCl2 

IMPEX-M (material compuesto de sal anhidra con grafito natural expandido) para una sola 

sal y multisal con IMPEX-M SrCl2-NH3 y IMPEX-M MnCl2-NH3.  A diferencia de los 

reactores simulados en [16, 17 y 18], el gas es distribuido en los extremos del tubo que 

alberga el sólido. El modelo considera que la presión es uniforme siendo impuesta por las 

condiciones del evaporador/condensador, y plantea las ecuaciones de balance de energía 

para el lecho, la pared del intercambiador de calor y el fluido térmico.  Los balances son 

formulados en dirección axial e involucran la dirección radial en el lecho por medio de la 

aplicaci·n de un concepto definido como ñt®rmino fuente equivalenteò, id®ntico al de 

temperatura equivalente. En general, el término de liberación/consumo de energía por 

efecto de la reacción química en el balance de energía considera la cinética de reacción y la 

entalp²a de reacci·n.  El t®rmino ñfuente equivalenteò es el mismo t®rmino de generaci·n / 

consumo, con la diferencia que la constante cinética ha de ser ajustada, según el material y 

la geometría del lecho, para que los resultados numéricos del modelo unidimensional (en 

dirección axial) sean similares que en un modelo bidimensional (axial y radial).   En otras 

palabras, hacen uso de un parámetro ajustable que no tiene interpretación física. Los 

resultados del modelo son acordes a los obtenido experimentalmente, teniendo en cuenta 

que el coeficiente de transferencia de calor entre el fluido térmico y la pared del 

intercambiador es una variable desconocida y es usada como parámetro de ajuste en la 

minimización del error generado por el modelo con base en la experimentación.  El 

coeficiente de transferencia de calor si posee interpretación y los valores obtenidos del 
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ajuste se encuentra dentro del rango de las condiciones límite calculados mediante 

correlaciones (temperatura de pared constante y flux uniforme de calor). 

 

En [19] modelan un reactor con una geometría similar a la de [16] utilizando la pareja 

IMPEX SrCl2- NH3.  El modelo también considera que la presión es uniforme en el lecho y 

está fundamentado en la ecuación de balance de energía en dirección radial.  Con base en 

los resultados experimentales los autores ajustan parámetros del modelo con la ayuda de 

funciones objetivo que minimicen la discrepancia con los resultados teóricos: haciendo uso 

de la ecuación de la conversión local del sólido en la reacción y del balance de energía para 

obtener los parámetros cinéticos (energía de activación, factor de frecuencia, orden de la 

reacción) y térmicos (conductividad térmica efectiva y coeficiente de transferencia de calor 

con el fluido térmico).  El modelo es validado con datos experimentales obteniendo 

resultados satisfactorios, como es de esperarse.  No presentan las restricciones de los 

parámetros usadas en el proceso de optimización. Además que la técnica para obtener la 

información cinética de la reacción es discutible, los autores no comparan dichos resultados 

con información reportada en la literatura.    

 

En los trabajos previos [6, 16, 17, 18 y 19,] la suposición de presión homogénea es válida 

para presiones mayores a 4 bar y para valores de permeabilidad del medio mayores que 10
-

10
 [20].  Es coherente la simplificación para la etapa de descomposición, puesto que la 

presión será impuesta por la temperatura a la cual se condense el refrigerante (asumiendo 

un condensador total).  Así, la transferencia de calor es la que limita la velocidad de 

liberación del refrigerante. Además los cambios estructurales en el sólido favorecen dicha 

hipótesis ya que al avanzar la reacción la permeabilidad del medio se incrementa como 

consecuencia de la liberación de las moléculas de gas [22,23].  Es por esto que la validación 

de estos modelos es en general satisfactoria para ésta etapa del ciclo.  Durante la etapa de 

síntesis la presión es mucho menor que la de descomposición y la permeabilidad se 

incrementa dificultando el transporte de gas.  La permeabilidad del material compuesto 

depende de su conformación (densidad  aparente y composición de grafito) [24] que, usadas 

en aplicaciones típicas bombas de calor y transformadores, la permeabilidad del medio es 

del orden de 10
-12

 - 10 
-14

 en el comienzo de la síntesis [20, 21,23, 25]  y disminuye varios 
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órdenes de magnitud al finalizar dicha etapa.  Por lo tanto la suposición de presión 

homogénea podría no ser válida en ésta etapa, en donde la cinética de reacción o el 

transporte de gas al interior del lecho pueden llegar a ser controlantes.  

 

Para un sistema definido, la transferencia de calor como etapa controlante representa 

hipotéticamente el estado de máximo desempeño cuando están presentes las limitaciones al 

transporte de masa [26].  Al mejorar la transferencia al interior del lecho, el 

comportamiento del sistema se acerca cada vez más al estado isóbaro [27].    

 

Lu et al. [20] propusieron un modelo local basado en que el proceso de transformación en 

el grano es controlado por la cinética química, y la influencia del transporte de materia y 

energía es acoplada a nivel de pellet.  El proceso es asumido de núcleo menguante.   El 

modelo está fundamentado en las ecuaciones de balance de materia y momentum para el 

gas, y energía para el lecho (sólido + gas), además de la cinética y ecuaciones constitutivas.  

Los resultados indican, entre otros aspectos, que la permeabilidad del medio y la presión 

del sistema influyen fuertemente en el ciclo.  El modelo es validado con datos 

experimentales obteniendo buenos resultados, teniendo en cuenta que la evolución de 

permeabilidad con el avance de la reacción es tomada como una función ajustable.  Una 

descripción completa de éste modelo, y posteriores simplificaciones son hechas en [1].    

 

Hasta la fecha se han encontrado varios trabajos [6,25, 26, 27, 28] basados en el modelo de 

Lu et al.   El modelo ha sido útil para analizar el efecto del transporte de masa en el 

desempeño del proceso.  En [27] establecen el modelo en dos dimensiones (radial y axial) 

para observar el impacto de la presencia de varios distribuidores de gas al interior de un 

reactor tubular calentado exteriormente. Mazet & Lu [26] analizan varias configuraciones 

para la transferencia de calor y alimentación del refrigerante, por medio del modelo 

unidimensional (radial).  Los resultados, aunque no son validados, son comparados con 

información experimental para la configuración clásica (distribuidor central e 

intercambiador de calor en la periferia).  Dado que algunas configuraciones geométricas 

propuestas exhiben una naturaleza bidimensional, el modelo unidimensional no es acorde 

para la representación del sistema.    
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Durante la etapa de síntesis el gas proveniente del evaporador ingresa al lecho a una 

temperatura cercana a la de saturación, intercambiando energía con el sólido.  Además el 

sólido se calienta como consecuencia de la reacción química, transfiriendo energía al gas.  

El modelo de Lu et al. [20] no representa claramente éste efecto. Además de suponer la 

misma temperatura para el sólido y el gas, establecen que el lecho es adiabático en las 

fronteras del distribuidor de gases.    

 

La energía necesaria para la descomposición del sólido S´ puede provenir de cualquier 

fuente de energía con niveles de temperatura superiores a Teq(PCond), como por ejemplo 

energía solar, calores residuales de procesos industriales, gases de combustión, etc.  

Aunque los niveles de temperatura sean relativamente altos (95- 200°C), son fácilmente 

alcanzables con tecnologías solares, acarreando una serie de ventajas de tipo ambiental y 

económica.  

 

Los colectores solares son intercambiadores de calor que transforman la energía del sol en 

energía interna del fluido de transferencia (agua, aire, aceite térmico, entre otros).  La 

radiación es captada por una superficie absorbedora que la transforma en calor y es 

transferida al fluido.   

 

El colector solar esta compuesto por una superficie absorbedora de radiación, una o mas 

cubiertas transparentes ubicadas por encima de la superficie absorbedora, tuberías de 

circulación y asilamiento térmico.  El rango de longitud de onda de importancia en los 

colectores solares comprende desde la región visible hasta el ultravioleta. 

 

El fluido de transferencia de calor circula a través del colector solar y se puede almacenar 

en un tanque de almacenamiento por medio de sistemas de circulación forzada o por 

circulación natural.  Éste último se origina al presentarse fuerzas de flotación como 

consecuencia del calentamiento en el colector creando gradientes de densidad con el fluido 

contenido en el tanque de almacenamiento.  
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KALOGIROU [2] presenta una completa revisión de varios tipos de colectores solares,  

aplicaciones, historia y beneficios ambientales, además de un análisis detallado de los 

programas comerciales de computador existentes en el mercado.  

 

De manera general, la captación de energía solar en superficies ha sido ampliamente 

estudiada [29].  Los modelos teóricos están basados en ecuaciones de balance de energía en 

los materiales constituyentes del colector, por cuanto se incorporan sus propiedades ópticas 

[30].  Estos modelos consideran, en mayor o menor grado, mecanismos de transferencia de 

energía por conducción, convección y radiación en la superficie absorbedora, cubierta (s) 

transparente (s) y fluido térmico.  Además se presenta transporte de energía por conducción 

en la superficie absorbedora, junto con convección para el fluido térmico.    

 

La energía solar incidente en el colector puede estar compuesta por tres diferentes 

distribuciones (según el tipo de colector utilizado): radiación directa, difusa y reflejada de 

la tierra, y son obtenidas por medio de modelos de cielo isotrópico o anisotrópicos [31]. 

 

Nafey [32] presenta una descripción de la caracterización y clasificación de los métodos, 

técnicas y programas utilizados para la simulación de colectores solares.  El desempeño de 

estos sistemas de captación de energía se puede realizar mediante tres aproximaciones [33]: 

- Modelos simplificados, suministrando predicciones diurnas promedio o acumulativas.  

Asumen que la diferencia de temperatura entre la entrada y la salida del colector 

permanece constante a lo largo del día, las condiciones ambientales (temperatura e 

insolación) se promedian y las propiedades del fluido son independientes de la 

temperatura.   

- Correlaciones obtenidas de simulaciones o monitoreo de sistemas genéricos, por medio 

de la identificación de grupos adimensionales. 

- Modelos rigurosos de simulación dinámicos.  Estos son formulados con base en las 

ecuaciones locales de balance de materia, energía y momentum en el fluido térmico 

contenido en el colector y el tanque de almacenamiento, y balances de energía a los 

tubos, cubierta, aislamiento.  
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2. MODELO MATEMÁTICO  

 

 

En este capítulo se presenta la descripción del sistema de suministro de energía al 

refrigerador termoquímico para luego proponer el modelo matemático para el refrigerador 

solar, en donde se plantean las ecuaciones de balance de masa, energía y momentum [34, 

35], acorde a las consideraciones hechas para cada subsistema.   

 

 

2.1 DESCRIPCIÓN DEL SISTEMA 

 

La energía solar es una fuente de energía variable en el tiempo, depende de la hora, día, 

época del año y del lugar geográfico en la tierra. Por lo tanto existe un desfase entre los 

períodos de disponibilidad de la energía solar y los de demanda, lo cual se requiere de 

sistemas híbrido con una adecuada capacidad de almacenamiento.   

 

Para garantizar un suministro adecuado de energía al refrigerador, los sistemas híbridos 

presentan mayor robustez que sistemas individuales por cuanto presentan respaldo de 

energía en momentos en que la fuente principal no es capaz de transferir la potencia de 

diseño.  El sistema híbrido a analizar está compuesto por un colector solar y un 

aerogenerador que almacenará los excedentes de potencia ya sea en bancos de baterías o en 

forma de energía térmica.   

 

El sistema híbrido esta compuesto por un colector solar, un tanque de almacenamiento de 

energía con fuente adicional de energía eléctrica a partir de energía eólica, un tanque con 

suministro de energía auxiliar por medio de resistencias eléctricas, un intercambiador de 

calor con el generador, un colector solar y la resistencia eléctrica instalada en el tanque de 

almacenamiento para aprovechar los excedentes de potencia del aerogenerador (ver Figura 
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4).   El fluido que va al intercambiador de calor es impulsado por una bomba que es 

alimentada por una fuente auxiliar.  

 

 

Almacenamiento
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Intercambiador

de calor
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Aerogenerador

Evaporador /
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Figura 4. Esquema del generador 

 

La energía del sol es captada por el colector solar en forma de energía térmica y transferida 

al fluido térmico (FT).  La energía es transportada por éste hacia el tanque de 

almacenamiento.  Simultáneamente la bomba impulsa el FT hacia el generador y, 

dependiendo de la temperatura en el tanque, el recalentador puede transferir energía de una 

fuente auxiliar con base en la temperatura requerida por el sistema de refrigeración 

(generador, evaporador y condensador).  El aerogenerador transfiere energía al sistema 

cuando tiene excedentes de potencia, que en vez de disiparlos al ambiente, se propone sean 

almacenados en forma de calor sensible en el tanque de almacenamiento.  La energía 

captada  - y almacenada- es transferida al generador del refrigerador para llevar a cabo la 

reacción endotérmica de descomposición o liberación del refrigerante contendido en el 

sólido.     

 

Es importante resaltar que la descripción hecha no considera el tipo de tecnología usada en 

cada subsistema, por ejemplo el refrigerador podría ser de tipo intermitente, de onda de 

calor, entre otros.   
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2.2 ECUACIONES DE BALANCE  

 

Se describe en este ítem las ecuaciones de balance para cada subsistema, las cuales serán 

analizadas y solucionadas de manera simultánea. 

 

2.2.1 Generador 

 

El generador consiste en: un cilindro que alberga en su interior a la sal clorada, 

distribuidores de vapor, intercambiador de calor y aislamiento térmico.  Los vapores de 

amoniaco pueden ingresan o salir por ambos extremos del lecho.  El fluido de transferencia 

de calor circula en la dirección presentada en la Figura 5 cuando se realiza la síntesis y en 

sentido contrario para la descomposición.  El esquema del generador ï absorbedor se 

presenta en la Figura 5.   

 

 

Figura 5. Esquema del generador 

 

Consideraciones: 

¶ Como se ha mencionado anteriormente, la operación del equipo depende del tiempo 

por lo cual las ecuaciones serán formuladas en estado transitorio. 

¶ Se desprecian las fuerzas de flotación al interior del lecho.   

¶ La etapa controlante durante la reacción es la cinética química [5,19,16,21].  

¶ El lecho es no isotérmico. 

 

Fluido térmico 

Vapor 

1 

3 

2 

4 

1. Aislante térmico 

2. Tubería de 

circulación del FT 

3. Lecho fijo 

4. Difusor de gas 
z 

r  
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Fase sólida: La cantidad de vapor que reacciona con el sólido se puede expresar con base 

en el avance local (o conversión) de la reacción: 

 

s
s

x r
N

t g

µ
=

µ
 (3) 

 

Para el balance de energía se considera que la energía es transportada por conducción en 

dirección radial y axial dada la geometría y operación.  El sólido intercambia energía con el 

gas confinado en los poros, luego ha de existir un término de transferencia de energía entre 

éstas dos fases.  Además las reacciones están acompañadas de liberación o consumo de 

energía, según la etapa que se esté desarrollando (síntesis o descomposición).  El balance de 

energía es: 
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Haciendodu CvdT CpdT= º , la ecuación resultante es: 
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Fase vapor:  El transporte del vapor refrigerante a través del lecho es debido a gradientes 

de presión y puede ser descrito por la ley de Darcy [36].   La permeabilidad es modelada 

generalmente por medio de parámetros característicos del lecho empacado como son la 

porosidad, diámetro medio de los poros y la tortuosidad. 

 

Sin embargo la relación falla cuando el material posee alguna de las siguientes 

características: alta porosidad, partículas poco esféricas, medios porosos consolidados y 
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material multinodal o con granos muy grandes o con distribución de tamaños de poros [24]. 

Mauran et al. [24] demostraron experimentalmente que la ecuación de Carman-Kozeny 

puede ser aplicada al CENG, material que exhibe las cuatro anteriores características, por lo 

tanto la ley de Darcy se utilizará para describir el transporte en la matriz.  Así, la ecuación 

de momentum está dada por la ley de Darcy: 

 

k
v P
m
= Ð (6) 

 

En la ecuación de balance de masa se supone que la influencia de las fuerzas de flotación 

no son significativas por lo cual la ecuación esta dada en las dirección radial y axial.  El gas 

es consumido o generado debido a la reacción química con el sólido, dependiendo de la 

etapa en que se encuentre el proceso.  El gas se transporta por efectos convectivos.  La 

ecuación resultante es:  

 

( ) ( )
1g

g r g zr v v r
t r r z
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 (7) 

 

La ecuación de balance de energía debe ser consistente con el balance de materia, razón por 

la cual se tiene en cuenta el transporte de energía asociada al transporte de materia por 

convección y el cambio de la energía debido a la generación o consumo de gas;  

adicionalmente, la energía puede ser transportada por el mecanismo de conducción.  Por 

último, el balance debe contener el término de enlace con el balance de energía para la fase 

sólida.   Luego:  
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Simplificando, 
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Tubo: El tubo está en contacto tanto con el fluido térmico como con el lecho poroso (gas + 

sólido) por lo tanto el balance debe considerar estos dos aspectos.  Como el espesor del 

tubo es lo suficientemente pequeño con respecto a su longitud, el transporte de energía en la 

dirección radial se desprecia, considerando únicamente la dirección axial.  El balance de 

energía para el tubo es: 
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El segundo término de la derecha en la ecuación representa del flux de energía que 

transfiere tanto con el gas ( Tgq ) como con el sólido (Tsq ). 

 

Fluido térmico: Se considera que los perfiles de temperatura y velocidad en dirección 

radial son despreciables con respecto a los respectivos en la dirección axial, y como el flujo 

se da por circulación forzada, la conducción de calor es muy pequeña con respecto al 

transporte convectivo.  Además, el balance debe contener el término de enlace con el 

balance en el tubo, como también las pérdidas de calor con el ambiente.  La ecuación 

resultante es:  

 

( )
( )

( )
( )FT FT T FT FT

FT FT FT FT FT FT T FT a
FT FT

UA UAT T
cp v Cp T T T T

t z V V
r r - -¤µ µ

+ =- - - -
µ µ

 (11) 

 

 



 

 

21 

2.2.2 Evaporador  

 

En el evaporador está presente el refrigerante en forma de líquido y vapor.  Cuando inicia la 

síntesis, el subsistema inicialmente se encuentra a temperatura cercana a la de los 

alrededores (nevera) y a una presión elevada (presión de condensación).  Al abrir la válvula 

de conexión con el generador, el líquido se empieza a evaporar como consecuencia del 

gradiente de presión generado tendiendo a alcanzar el equilibrio termodinámico.  El 

esquema se presenta en la Figura 6.   

 

 

Figura 6. Esquema del evaporador 

 

Para la formulación del modelo se considera que la fase líquida es homogénea al igual que 

la fase vapor, y éstas se encuentran separadas por una interfaz definida.   La fase vapor 

comprende también el vapor presente en las tuberías de conexión con el generador. 

 

Fase líquida: La evaporación del fluido origina un descenso en el nivel del líquido, por 

tanto el balance de materia para la fase líquida es: 

 

L
ev

dn
n

dt
=-  (12) 

 

Líquido 

Vapor 

QEvaporad

or 

Generador 
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En donde el flujo de vapor es proporcional a la diferencia de presiones entre la de 

saturación a la temperatura del sistema y la presión de la fase vapor: 

 

[ ]( )ev LV LV Sat Ln A k P T P= -  (13) 

 

Como el evaporador recibe energía tanto del refrigerador como del ambiente para lograr la 

evaporación del líquido, el balance de energía ha de contener los términos de transferencia 

adecuados y debe dar cuenta por el flujo de energía asociado a la evaporación.  Así el 

balance de energía es:  

 

( ) ( ) ( ) ( ),

SatL L
Rf L ev V ev LL Rf L

dn u
UA T T n h UA T T

dt
¤- -¤

= - - + - (14) 

 

En donde el área de transferencia puede ser una función de nivel de líquido. La entalpía del 

vapor es la correspondiente a la de saturación a la temperatura del líquido. Separando 

términos y asumiendo que  ;L L
L L L

du dT
Cv Cv Cp

dt dt
= @ , la ecuación resultante es: 

 

( ) ( ) ( ) ( ) ( ),

SatL
L L Rf L ev V ev L L LL Rf L

dT
n Cp UA T T n h h Pv UA T T

dt
¤- -¤

è ø= - - - - + -
ê ú

 (15) 

 

 

Fase Vapor: La cantidad de vapor presente en cualquier instante está dado por el flujo de 

líquido evaporado y lo que es consumido en el generador: 

 

V
ev gen

dn
n n

dt
= -  (16) 

 

La velocidad de consumo de vapor que es consumido en el generador esta dado por el flujo 

de vapor que atraviesa las fronteras del generador. 
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El vapor transfiere energía tanto con los alrededores (refrigerador y ambiente) como con el 

generador.  Además existen flujos de energía asociados a la transferencia de masa con el 

líquido del evaporador y lo que se consume en el generador.  El balance de energía está 

dado por: 

 

( ) ( )( ) ( )

( ) ( ) ,int

V V
Rf V VV Rf V

Sat

gen V ev V ev gen VV gen erfaces

du n
UA T T UA T T

dt

UA T T n h n h

¤- -¤

-

= - + -

+ - + -

 (17) 

 

Se tiene: 

 

( ) ( ) ( )( ) ( )

( ) ( ) ,int

V V
V V V V Rf V VV Rf V

Sat

gen V ev V ev gen VV gen erfaces

dT dn
n Cv h Pv UA T T UA T T

dt dt

UA T T n h n h

¤- -¤

-

+ - = - + -

+ - + -

 (18) 

 

A partir de la ecuación de estado se puede conocer la evolución de la presión del sistema, 

esto es: 

 

nZRT
P

V
=  (19) 

 

2.2.3 Refrigerador 

 

El propósito final de un refrigerador es enfriar productos (alimentos, vacunas, agua, etc.),  

que en el presente trabajo se tomará como la producción de hielo.  Para esto se formulará 

un modelo de carácter global, en donde el agua se encuentra estancada y en contacto directo 

con las paredes externas del evaporador.  La ecuación de balance de energía, teniendo en 

consideración el cambio de fase, es: 
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( ) ( )( ) ( )

( ) ( )

Rf Rf

Rf Rf L S Rf L Rf VL Rf V Rf

RfRf

dT dX
W Cp h UA T T UA T T

dt dt

UA T T

- - -

¤-¤

å õ
+D =- - - -æ ö

ç ÷

- -

 (20) 

 

 

2.2.4 Colector 

  

Para dar cuenta del calentamiento del fluido térmico al interior del colector, se asume que el 

flujo es laminar por lo que se considera la dirección axial en los términos de transporte.  

Además, no existen diferencias entre los tubos que conforman la parrilla del colector. 

 

Balance de materia: Para formular el balance de materia se considera que el fluido térmico 

es un líquido compresible
1
: 

 

0
v

t x

r rµ µ
+ =

µ µ
 (21) 

 

Expandiendo, 

 

0
v

v
t x x

r r
r

µ µ µ
+ + =

µ µ µ
 (22) 

 

Si se expresa la densidad como una función de la presión (P) y la temperatura (T), la 

diferencial exacta de la propiedad está dada por: 

 

T P

d dP dT
P T

r r
r

µ µå õ å õ
= +æ ö æ ö
µ µç ÷ ç ÷

 (23) 

 

                                                 
1
 Por brevedad se omitirá el subíndice del fluido térmico (FT) en las variables referentes al modelo del 

colector 
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Pero como el cambio de la densidad con respecto a la presión a temperatura constante es 

muy pequeño, se toma que 0
TP

rµå õ
ºæ ö

µç ÷
 .  Por lo tanto, por medio del coeficiente de 

expansión volumétrica (bT): 

 

1
T

PT

r
b

r

µå õ
=-æ ö

µç ÷
 (24) 

 

La función de densidad se puede aproximar a la siguiente expresión (a P constante): 

 

Td dTr rb=-  (25) 

 

Aplicando la regla de la cadena y simplificando,  

 

T

T T

x T x x

r r
rb

µ µ µ µ
= =-

µ µ µ µ
 (26) 

 

T

T T

t T t t

r r
rb

µ µ µ µ
= =-

µ µ µ µ
 (27) 

 

Reemplazando las ecuaciones (26) y (27) en la ecuación de balance de materia (22), la 

ecuación resultante es: 

 

0T

T T v
v

t x x
b
µ µ µå õ

- + + =æ ö
µ µ µç ÷

 (28) 

 

Balance de Energía: Considerando un elemento de fluido que circula en una tubería 

expuesta al ambiente, la ecuación de balance considera como mecanismos de transporte de 

energía la convección asociada al transporte de materia y la conducción térmica.  El fluido 

recibe la energía solar captada en la superficie absorbente (pared externa del tubo) y las 

pérdidas de energía a los alrededores, siendo denominada ésta diferencia neta de energía 
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como calor útil (Qu), el cual es una función del tipo de colector, la configuración del 

sistema de captación, la hora solar, entre otras variables.   En la Figura 7 se presenta un 

elemento de fluido dx que fluye a través de una sección transversal AT, a una velocidad vx: 

 

 

Figura 7. Elemento de fluido circulando por un tubo del colector 

 

Realizando un balance sobre el sistema presentado en la Figura 7. 

 

q

u T T T

Jvh u
Q dx A dx A dx A dx

x x t

r rµµ µ
= - +

µ µ µ
 (29) 

 

En donde u y h son la energía interna y la entalpía del fluido, JQ es el flux difusivo.  

Suponiendo que  du = Cv dT = Cp dT=dh, y expresando el flux difusivo en términos de la 

ley de Fourier, con la conductividad térmica del fluido constante (l),  la ecuación 

resultante es: 

 

2

2

u

T

QT vT T
Cp Cp

t x A x

r r
l

µ µ µ
+ = +

µ µ µ
 (30) 

 

Simplificando se obtiene: 

 

Qcol-¤ 

dx 
(ɟhvx)x 

ɗ 

x 

y 

S 

(ɟhvx)x+ȹx 

AT 
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2

2

u

T

QT T DT T
Cp v Cp

t x Dt A x
r r l
µ µ µå õ
+ = = +æ ö

µ µ µç ÷
 (31) 

 

El calor útil se expresa como la energía que recibe el colector menos las pérdidas al 

ambiente del absorbedor.  

 

( )u Absorbedor ColQ A S FC Q -¤= Ö -  (32) 

 

Siendo FC el factor de concentración. 

 

Suponiendo que la temperatura de superficie es uniforme en el elemento diferencial, la 

energía radiante absorbida  se puede estimar como: 

 

( )B sS R I Fjr ta=  (33) 

 

Ecuación de momentum: Para dar cuenta del flujo del fluido térmico en el colector, la 

ecuación de momentum es formulada considerando los esfuerzos viscosos en las paredes 

del tubo, el efecto del campo gravitacional y los gradientes de presión.  En la Figura 8 se 

presenta el volumen de control para la ecuación de momentum 

 

 

Figura 8. Fuerzas presentes en un elemento de fluido en el colector 

 

r g Sin(q) A dx 

Px+dx 
 

Px 
s

A
dx

D
t  

x dxAs+  

xAs  
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Realizando la sumatoria de fuerzas (F) sobre el elemento presentado en la  Figura 8: 

 

Ext Int

dv
ma F F Adx

dt
r= + =ä ä  (34) 

 

Reemplazando los términos y simplificando: 

 

()s s

TC

dv dv P
v gSen

dt dx x D x

t s
r r r q

µµ
=- - - - -

µ µ
 (35) 

 

Para efectos prácticos, el perfil de velocidad en dirección radial es expresado como un flujo 

laminar en un tubo [35]: 

 

2

max( ) 1
r

v r v
R

è øå õ
= -é ùæ ö

ç ÷é ùê ú

 (36) 

 

Siendo la velocidad promedio: 

 

max
0

1 2
( )

3

R

v v v r dr v
R

= = =ñ  (37) 

 

Así, los tensores de esfuerzos presentes en el sistema se pueden expresar como: 

 

.

( ) 6
s

r R T C

v r
v

r D

m
t m

=

µ ø
=- =ùµ ú

 (38) 

y, 

4

3
s

v

x

m
s

µ
=-

µ
 (39) 

 

La presión dinámica se puede expresar de la siguiente manera:  
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2

2

4

3

dP P v

x x x

mµ µ µ
= +

µ µ µ
 (40) 

 

La ecuación de balance queda:  

 

()2

.

6d

T C

Pv v
v v gSen

t x x D

m
r r r q

µµ µ
=- - - -

µ µ µ
 (41) 

 

O en forma equivalente: 

 

()2

.

6d
T

T C

Pv DT
v v gSen

t Dt x D

m
r r b r q

µµ
=- - - -

µ µ
 (42) 

 

 

2.2.5 Tanque de almacenamiento 

 

El fluido que sale del colector entra al tanque de almacenamiento, en donde se considera 

que el fluido se encuentra perfectamente mezclado.  Ésta suposición se aplicará a los otros 

dos elementos del sistema.  A este le llega FT del colector y del intercambiador de calor del 

generador y sale hacia el recalentador y el colector.  Además puede recibir los excedentes 

de potencia del aerogenerador. 

 

( )( )( ) ( )P
P P C P C P FT P FT P P Eolz L P

dT
W Cp m Cp T T m Cp T T UA T T Q

dt
¤= -¤

= - + - - - + (43) 

 

Teniendo en cuenta que el flujo que sale del colector es variable, la ecuación anterior, 

expresada en términos de la velocidad del fluido a la salida del colector y el número de 

tubos (N), queda: 

 

( ) ( )( )( ) ( )P
P P T Col P C P FT P FT P P Eolz LCol P

dT
W Cp v A N Cp T T m Cp T T UA T T Q

dt
r ¤= -¤

= - + - - - +

 
(44) 



 

 

30 

2.2.6 Tanque de suministro de energía de respaldo 

 

Éste equipo puede recibir energía alterna  
RQ , según las necesidades energéticas de la 

aplicación o del proceso (arranque, mantenimiento de los colectores, entre otras): 

 

( )( ) ( )R
R R B R P R R RR

dT
W Cp m Cp T T UA T T Q

dt
¤-¤

= - - - + (45) 

 

 

2.3 CONDICIONES DE FRONTERA 

 

2.3.1 Generador 

 

Dado que se han despreciado los efectos de flotación del gas al interior del lecho, en el 

centro del reactor (r=0)  existe una condición de simetría.  Luego no existirá transporte de 

materia ni energía en dirección radial para r=0: 

 

( )
0

0g r
r

r v
r
r

=

µå õ
=æ ö

µç ÷
 (46)  

 

0

0
g

g

r

T
r

r
l

=

µå õ
- =æ ö

µç ÷
 (47) 

 

0

0s
s

r

T
r

r
l

=

µå õ
- =æ ö

µç ÷
 (48) 

 

La pared del tubo es impermeable al flujo de gas, por lo tanto en r=RGen no existe flujo de 

gas. 
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1
0

g r

r RGen

r

r r

r r

=

µå õ
=æ ö

µç ÷
 (49) 

 

En la literatura se encuentra que, en los balances de energía, la condición de frontera con 

las  paredes del tubo está dada por un término de transferencia global [5,19,6, 23,37,38].   

Además, en dichos modelos no hay diferencia en temperatura entre la fase sólida y el gas, 

situación contraria al presente trabajo.  Los resultados experimentales muestran que 

conforme se lleva a cabo la reacción de síntesis del complejo, el coeficiente global se 

incrementa [23, 39] porque en el transcurso de la reacción el sólido se expande y mejora el 

contacto entre los dos subsistemas. Así: 

 

( )s
s s T T s

r RGen

T
h T T

r
l -

=

µå õ
- = -æ ö
µç ÷

 (50) 

 

( )g

g g T g s

r RGen

T
h T T

r
l -

=

µå õ
- = -æ ö
µç ÷

 (51) 

 

Por lo tanto, el flujo de energía originado entre el sólido y el gas con el  tubo es: 

 

( ) ( )1T s s T T Sq h T Te- -= - -  (52) 

 

( )T g g T T gq h T Te- -= -  (53) 

 

De esta forma, los flujos de energía dependen del contacto que exista entre las paredes del 

tubo y el lecho, siendo diferente para el gas y el sólido.  Esta formulación es consistente 

con lo reportado experimentalmente pues al disminuir la porosidad, el contacto sólido ï

metal aumenta y por lo tanto se transferirá más energía al considerar el hecho que la 

conductividad térmica del sólido es mayor que la del gas. 
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Para los extremos (z=0 y z=L)  se asume que la presión del gas en la frontera es la 

correspondiente a la impuesta por el evaporador durante la reacción de síntesis o la del 

condensador para la reacción de descomposición.  Según la dirección de flujo de gas se 

tendrá su densidad y temperatura.  Para la fase sólida, se asume que éste transfiere energía 

con el gas por convección, así: 

  

( )
0

s
s s v v s

z

T
h T T

z
l -

=

µå õ
- = -æ ö
µç ÷

 (54) 

 

( )s
s s v s v

z L

T
h T T

z
l -

=

µå õ
- = -æ ö
µç ÷

 (55) 

 

En cambio el tubo es tomado como adiabático: 

 

0

0T
T

z

T

z
l

=

µå õ
=æ ö

µç ÷
 (56) 

 

0T
T

z L

T

z
l

=

µå õ
=æ ö

µç ÷
 (57) 

 

La temperatura del fluido térmico en la frontera es la del recalentador.  Así: 

 

( )
0FT Rz

T T
=
=  (58) 

  

2.3.2 Colector 

 

En la entrada del tubo del colector (x=0) la temperatura es la correspondiente a la del 

tanque de almacenamiento, luego: 

 

( )
0FT Px

T T
=
=  (59) 
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En la salida del tubo del colector, la temperatura en la frontera se asume como la 

temperatura del último nodo. 

 

La velocidad a la entrada es tomada como la velocidad equivalente para el circuito 

hidráulico presente en el subsistema colector ï tanque. 

 

 

2.4 SELECCIÓN DE LA PAREJA REFRIGERANTE  

 

A diferencia de los modelos de empíricos o semiempíricos, que son muy útiles para un 

sistema en particular, es claro que el modelo desarrollado, siendo de base fenomenológica, 

es útil para simular el comportamiento de sistemas de refrigeración sólido-gas.  Esto 

imparte una gran versatilidad y robustez al estudio de estos sistemas.  Sin embargo tiene la 

desventaja de requerir abundante información de las propiedades tanto del sólido como del 

gas refrigerante. 

 

Como se ha presentado en la Figura 3, es posible seleccionar diferentes parejas para llevar a 

cabo el ciclo de refrigeración.  Para un proceso de refrigeración solar a implementar en 

zonas aisladas no interconectadas, es deseable que la temperatura de descomposición del 

complejo sea relativamente baja, de tal forma que pueda alcanzarse con colectores solares 

de fácil fabricación o de cajo costo, tales como los colectores de placa plana o con bajo 

grado de concentración (1-5) sin sistemas de seguimiento.    

 

Las sales BaCl2, CaCl2, SrCl2, entre otras, reúnen características deseables para la 

operación con suministro de energía solar.  Sin embargo la información correspondiente 

tanto a las propiedades físicas y químicas como de resultados experimentales del ciclo de 

refrigeración basados en estas sales, es muy escasas o no ha sido publicada.   

 

El sistema termoquímico a simular está basado en la utilización de cloruro de manganeso y 

amoniaco (MnCl2-NH3), por razones de disponibilidad de datos experimentales con los 

cuales se realizará la validación del modelo. Además se ha encontrado suficiente 
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información de las propiedades físicas y químicas del MnCl2. Este sistema tiene la 

desventada de necesitar temperaturas relativamente altas para efectuar la reacción de 

descomposición, temperaturas alcanzables con colectores solares de media temperatura (de 

concentración, tubos evacuados). 

 

 

2.5 ECUACIONES CONSTITUTIVAS  

 

Para especificar el modelo matemático planteado, se hace indispensable contar con los 

parámetros de las ecuaciones, tales como las propiedades de los materiales, cinética de la 

reacción, suministro de energía solar y correlaciones de transferencia de calor, las cuales 

son presentadas a continuación. 

 

2.5.1 Cinética de reacción 

 

Para el caso en estudio la reacción química es:  

 

2 3 3 2 3 rxnMnCl (2NH )+4NH MnCl (6NH )+4 hÚ D ;    rxnhD = 49200 J /mol (60) 

 

La reacción química sólido ï gas en el equilibrio termodinámico es monovariante: la 

representación puede ser representada en un diagrama de Clausius- Clapeyron ln(P)=f(-1/T) 

la cual corresponde a una línea de equilibrio para un amplio rango de presión y temperatura.  

Adicionalmente se puede presentar histéresis [40].  Las líneas de equilibrio para la pareja 

MnCl2 ï NH3 están dadas por [8]: 

 

41100 118.56
exp   EqP

RT R

å õ
= - +æ ö

ç ÷
Para la síntesis (61) 

 

49179 135.69
exp   EqP

RT R

å õ
= - +æ ö

ç ÷
Para la descomposición (62) 
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Como las relaciones en el equilibrio no son suficientes para la representación en estado 

transitorio, se hace necesario contar con ecuaciones cinéticas.  Existen varias estructuras 

para las expresiones cinéticas de estos sistemas sólido gas. En [41] se presenta una 

descripción de dichas expresiones obtenidas por varios investigadores.   

 

Se han encontrado diferentes ecuaciones cinéticas para la pareja en estudio [6, 25, 20, 41].  

Se selecciona la utilizada por Dutour, et al. [25] por ser más reciente, la cual es: 

 

( )1   síntesis
Eq

S r s

P P
r N A x

P
g

-å õ
= - æ ö

ç ÷
 (63) 

 

  Descomposición
Eq

S r s

P P
r N A x

P
g

-å õ
= æ ö

ç ÷
 (64) 

 

Con ɔ=4, NS = 1068 mol m
-3

, Ar=  3.3 x 10
-3
 s

-1
. 

Siendo ɔ el coeficiente estequiométrico, NS la concentración de sal en el sólido y Ar el 

parámetro cinético. 

 

2.5.2 Propiedades del sólido 

 

La fase sólida del reactor está constituida por un material compuesto de MnCl2 impregnado 

en una matriz de grafito natural expandido recomprimido (CENG), material compuesto que 

presenta una alta conductividad térmica según el grado de compresión.  Puesto que el 

esfuerzo mecánico aplicado al material puede ser diferente en direcciones radial y axial, el 

material compuesto exhibe un comportamiento anisotrópico [24]. 

 

Permeabilidad: Para conocer la relación entre la permeabilidad con la textura del material, 

porosidad, diámetro medio de los poros y tortuosidad, se hace necesario utilizar ecuaciones 

empíricas o basadas en modelos estructurales simples de medios porosos, tal como la 

ecuación de Carman-Kozeny [42], la cual es deducida para medios porosos con partículas 
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esféricas de diámetro uniforme.  Mauran et al. [24] presentan información experimental y 

teórica para el CENG. 

 

Cuando el CENG se encuentra impregnado con la sal anhidra hay poca información 

disponible con respecto a la permeabilidad [21,23].  En la Tabla 1 se presentan valores 

experimentales de permeabilidad del MnCl2 impregnado en CENG: 

 

Tabla 1.  Permeabilidad y porosidad del (INMPEX-M). Adaptado de  [23] 

Densidad 

aparente del 

grafito (kg m
3
) 

Fracción másica 

de grafito 

(-) 

Permeabilidad del pellet (m
2
) en 

dirección radial 

Porosidad del pellet (-)  

Al comienzo de la 

síntesis 

Al final de la 

síntesis 

Al comienzo 

de la síntesis 

Al final de 

la síntesis 

160 0.30 10
-13

 10
-16

 0.7 0.45 

200 0.46 5x10
-13

 10
-16

 0.76 0.61 

268 0.60 4x10
-12

 10
-16

 0.79 0.69 

223 0.43 10
-12

 10
-16

 0.71 0.53 

228 0.37 10
-13

 10
-16

 0.65 0.41 

 

Conforme avanza la reacción, la porosidad y la tortuosidad del medio cambian como 

consecuencia de la síntesis o descomposición del complejo.  De hecho se puede observar de 

la Tabla 1 que la permeabilidad al comienzo de la síntesis es mucho mayor que al final, en 

varios ordenes de magnitud, volviéndose impermeable en algunas ocasiones [25]. Luego es 

necesario conocer la evolución de la permeabilidad conforme avanza la reacción. Lu y 

Mazet [17], por medio de un modelo matemático unidimensional, estudiaron el efecto de la 

evolución de la permeabilidad en términos del grado de avance de la reacción. Probaron 

diferentes funciones: valores promedios, ecuaciones lineales y no lineales entre la 

permeabilidad al inicio y final de la síntesis.  Encontraron que la de tipo sigmoidal arrojaba 

mejores resultados.  La ecuación propuesta por [17] es: 

 

( )

( )
( )

0 1
1

1 exp
1

s s

s s

k k
k k

x X

x x
a

-
= +

è ø-
+ é ù

-ê ú

 (65) 

Siendo k0 y k1 las permeabilidades al comienzo y final de la síntesis, a es un factor que 

define la amplitud y Xs el punto en donde se realiza la inflexión de la función.  Los 
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investigadores fijan a en 0.5 y varían Xs en orden de obtener un mejor ajuste a la 

conversión global obtenida experimentalmente.    

 

Otra ecuación similar es utilizada en [25]: 

 

( )( )
( )

( )
0 1 0 1

1 exp 2
0.5

1 exp 2

s s

s s

x X
k k k k k

x X

a

a

ë û- - -è øî îê ú= + - -ì ü
+ - -è øî îê úí ý

 (66) 

 

Con a = 9.624 y Xs=0.34 para 51% de sal. 

 

Es importante resaltar que estos valores de permeabilidad son para la dirección radial.  

Como no se ha encontrado información en la dirección axial, se asumirá que el 

comportamiento de la  permeabilidad es proporcional al presentado por Mauran et al. [24]. 

 

Conductividad térmica: Olives y Mauran [43] obtuvieron la conductividad térmica del 

IMPEX-M  tanto en dirección radial como axial, variando tanto la concentración de sal 

como la densidad aparente del CENG. 

 

Porosidad: En la Tabla 1 se presenta información experimental de la porosidad  IMPEX-M.   

Como es de esperarse, la porosidad disminuye al avanzar la reacción de síntesis.  Para tener 

en cuenta este aspecto, Dutour et al. [25] asumen que la porosidad varía linealmente entre 

el comienzo y el final de la síntesis, esto es: 

 

( )0 1 0( )s sx xe e e e=- - + (67) 

 

 

Capacidad Calorífica: Al igual que la porosidad, la capacitancia del sólido varía con la 

reacción y puede ser expresada como una función lineal del avance de la reacción entre el 

inicio y el final de la síntesis: 
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( ),0 ,1 ,0( )S S Sal Sal Sal Sal ENG ENGCp x Cp Cp x Cp Cpr r rè ø= - + +ê ú  

 

 

 

2.5.3 Propiedades termodinámicas del refrigerante 

 

Para modelar el ciclo de se necesita conocer las propiedades de los fluidos de trabajo, así 

como de las mezclas (x, y, T, P, h, s y v) en cada estado del proceso.  Dichas propiedades se 

estimarán por medio de una ecuación cúbica de estado. 

 

Ecuaciones de estado: Las ecuaciones de estado han jugado un importante papel tanto en 

el diseño en ingeniería como en el estudio del equilibrio de fase de fluidos y mezclas de 

éstos.  Dichas ecuaciones son aplicables a un rango amplio de temperatura y presión de 

mezclas de diversos componentes, desde gases livianos a líquidos pesados y especies 

polares y no polares.  Además, pueden ser usadas para la representación del equilibrio de 

fases vapor ï líquido, líquido ï líquido  y fluidos supercríticos y también pueden se 

aplicadas a las fases gas, líquida y supercrítica [44]. 

 

Ecuación de estado de gas ideal: Dicha ecuación desprecia las fuerzas intermoleculares 

entre las moléculas, convirtiéndose en una ecuación muy sencilla para modelar las 

propiedades del fluido: 

 

RTPv=  (68) 

 

Donde, 

P: Presión. (bar) 

v: Volumen. (m
3
) 

R: Constante Universal de los gases. (bar m
3
 kmol

-1
 K

-1
) 

T: Temperatura absoluta. (K) 

 

Cuando un gas real se encuentra a presiones bajas, sus propiedades se aproximan 
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razonablemente bien a las de un gas ideal.  Considerando tanto la sencillez de la ecuación 

de estado de gas ideal, ésta se considera como un modelo bastante útil.    

 

En los gases reales se presentan interacciones entre las moléculas y ejercen una influencia 

sobre el comportamiento observado.  El factor de compresibilidad, Z, da una idea de la 

desviación del comportamiento de un gas real del estado ideal, y se define como:  

 

RT

Pv
Z =  (69) 

 

El comportamiento P v T se puede describir mediante diferentes ecuaciones, como por 

ejemplo ecuaciones viriales y cúbicas de estado, siendo éstas últimas más generales y 

simples que la primera [45].   

 

Ecuaciones cúbicas de estado: La primera fue propuesta por Johannes Diderik van der 

Waals en 1873    

 

2
v

a

bv

RT
P -

-
=  (70) 

 

En donde a y b son constantes positivas, cuando son cero, se obtiene la ecuación de gas 

ideal.  La constante a representa una medida ñgruesaò de las fuerzas de atracci·n entre 

moléculas mientras que la constante b está relacionado al tamaño de la molécula.  

 

Desde 1873 se han propuesto muchas ecuaciones cúbicas más precisas que la de van der 

Waals, pero a partir de 1949 inició el desarrollo moderno de las ecuaciones cúbicas con la 

publicación de la ecuación de Redlish - Kwong: 

 

)(
22/1

bvvT

a

bv

RT
P

+
-

-
=  (71) 
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Otra ecuación cúbica ampliamente utilizada para el cálculo del equilibrio de fases es la de 

Peng ï Robinson, la cual fue desarrollada originalmente para hidrocarburos: 

 

( )  
)()(

RTbv
bvbbvv

a
P =-öö

÷

õ
ææ
ç

å

-++
+  (72) 

 

Estas ecuaciones son inadecuadas para representar especies polares, siendo necesario 

utilizar otra ecuación para representa la mezcla amoniaco ï agua (ambas son sustancia 

polares).   En la presente investigación se trabajará con la ecuación cúbica de estado de 

Patel ï Teja por ser apropiada para describir el comportamiento PVT de sustancias mezclas 

de sustancias  polares y no polares [46] y por haber sido probada para describir la mezcla 

amoniaco ï agua con buenos resultados[47, 48] 

 

Ecuación de Patel ï Teja: El trabajo desarrollado por éstos investigadores es una 

extensión de los trabajos de Soave, Peng y Robinson  y de Schmith y Wenzel.  La ecuación, 

además de la temperatura crítica y presión crítica, introduce dos parámetros adicionales (z y 

F) los cuales son dependientes de la sustancia.  La ecuación se presenta a continuación: 

 

)()(

][

bvcbvv

Ta

bv

RT
P

-++
-

-
=  (73) 

 

La ecuación permite el ajuste de factor de compresibilidad crítico en lugar de un valor fijo 

al introducir la constante c.  Así mejora la predicción de las propiedades de saturación para 

sustancias polares mientras conserva una forma simple que no requiere de muchos datos 

experimentales para una buena precisión [47, 48].   

 

Las constantes a, b y c se calculan como: 

 

 (74) 
c 
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ö
ö

÷

õ

æ
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ç

å
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c
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P
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b  (75) 

 

ö
ö

÷

õ

æ
æ

ç

å
W=

c

c
c

P

RT
c  (76) 

 

Donde, 

 

( ) zzz 31)2133
22
-+W+W-+=W bba  (77) 

 

( ) 03)3233
3223
=-W+W-+=W zzz bbb  (78) 

 

z31-=Wc  (79) 

 

( )[ ]22/1
11 RTF -+=a  (80) 

 

En la Tabla 2 se presentan la los parámetros requeridos por la ecuación de Patel - Teja  

 

Tabla 2.  Parámetros de la ecuación de Patel ï Teja 

Especie Tc (K) Pc (bar) z F 

NH3 405.6 112.8 0.282 0.627090 

H2O 647.3 220.5 0.269 0.689803 

 

 

El factor de compresibilidad se calcula como [47]: 

 

( ) ( ) ( ) 021
2223

=-+++----+-+ ABBCCBZACBBBCZCZ  (81) 

 

A, B y C se definen como: 
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( )2RT

aP
A=  (82) 

 

RT

bP
B=  (83) 

 

RT

cP
C=  (84) 

 

La solución de la ecuación entrega una o tres raíces reales positivas, dependiendo del 

número de fases presentes.  Si hay dos fases, solución de la ecuación serán tres raíces reales 

positivas, de donde la menor corresponderá a la fase líquida y la mayor a la fase vapor. 

 

Las ecuaciones para el cálculo de la fugacidad (f), entalpía residual
2
 (H

0
) y entropía residual 

(S
0
) se presentan a continuación: 
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Donde N, M y Q se evalúan como 

 

                                                 
2
 El término residual se utiliza en el contexto como la desviación de la propiedad con respecto a la situación 

de idealidad 
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Ecuación de Patel ï Teja para mezclas de sustancias: Las ecuaciones de estado son de 

gran utilidad para cálculos de equilibrio de fase que involucran mezclas de fluidos.  La 

suposición inherente en dichos cálculos es que la misma ecuación de estado, utilizada para 

componentes puros, puede ser usada para mezclas si se cuenta con una manera satisfactoria 

de obtener los parámetros de las mezclas.  Esto se logra  por medio del uso de reglas de 

mezclado y reglas de combinado las cuales relacionan las propiedades de las especies puras 

con las de la mezcla.  Existen muchas propuestas para éstas reglas.  La más simple es un 

promedio lineal de las constantes a, b y c para obtener las de la mezcla (am, bm y cm): 

 

ä=
i

iim aza  (91) 

 

ä=
i

iim bzb  (92) 

 

ä=
i

iim czc  (93) 

zi es la fracción molar de la especie i. 

 

Una más sofisticada y de las más utilizadas es la de van der Waals, la cual involucra 

términos de interacción cruzada entre las especies i y j de la mezcla (aij, bij y cij): 
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ää=
i j

ijjim azza  (94) 

 

ää=
i j

ijjim bzzb  (95) 

 

ää=
i j

ijjim czzc  (96) 

 

Harismiadis et al.
3
, referenciado por [44], encontraron que ésta regla de mezclado es 

confiable para mezclas de hasta ocho veces de diferencia de tamaño de las moléculas.  Han 

y otros
4
,
 
probaron ésta regla de mezclado en varias ecuaciones cúbicas, usando la ecuación 

(94) para obtener el parámetro am y la ecuación (92) para calcular bm, y sus resultados 

mostraron que la mayoría de las ecuaciones de estado con las reglas de mezclado de Van 

der Waals fueron apropiadas para representar el equilibrio líquido vapor solo con un 

parámetro de interacción binario ajustable para obtener aij.  Además ésta regla de mezclado 

da buenos resultados para mezclas de sustancias no polares,  contrario a lo que pasa con 

mezclas de sustancias polares.  Se han hecho muchas modificaciones a la propuesta de Van 

der Waals, al incluir un parámetro de interacción binario dependiente de la composición 

para estimar am, entre ellas se encuentra la de Panagiotopoulos y Reid
5
.  

 

La regla de mezclado de Panagiotopoulos y Reid ha sido probada para el sistema amoniaco 

ï agua, obteniendo buenos resultados [44]    

 

                                                 
3
 HARISMIADIS, V. I., KOUTRAS, N. K., TASSIOS, D. P. &  PANAGIOTOPOULOS, A. Z. Gibbs 

Ensemble Simulations of Binary Lennard-Jones Mixtures. How Good is Conformal Solutions Theory for 

Phase Equilibrium Predictions. Fluid Phase Equilib. 65 (1991), pp. 1-18. 

 
4
 HAN, S. J., LIN, H. M. & CHAO, K. C. Vapour-Liquid Equilibrium of Molecular 

Fluid Mixtures by Equation of State. Chemical. Engineering Science, 43 (1988), pp. 2327-2367 

 
5
 PANAGIOTOPOULOS, A. Z. & REID, R. C. New Mixing Rule for Cubic Equation of State for Highly 

Polar, Asymmetric Systems. 1986. en CHAO K. C. & ROBINSON, Jr. R. L. (Eds.), Equation of State - 

Theories and Applications. ACS Symp. Ser., 300, 571-582. 
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( )[ ] jijiijiijij aakkzka -+-=1  (97) 

 

Donde, kij, kji son los coeficientes de iteración binarios  

 

En el caso que  kij = kji, la ecuación (97) se transforma a:     

 

[ ] jiijij aaka -=1  (98) 

 

Los coeficientes de interacción binarios (kij y kji) son ajustables y se hallan con base en 

datos experimentales, por ejemplo Patel & Teja [46] utilizado la siguiente expresión.     

 

ä -=D
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i
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m
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1
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100(%)  (99) 

 

Las ecuaciones para el cálculo de la fugacidad de la mezcla se presentan a continuación: 
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Donde  

 

( )22
6 cbcbQ ++-=  (101) 
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( )bccbvvD -++=
2

 (102) 
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( ) ( )
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 (104) 

 

( )bbb i -='  (105) 

 

( )ccc i -='  (106) 

 

La entalpía y entropía residual de la mezcla se calculan con las ecuaciones (86) y (87), pero 

teniendo en cuenta las propiedades de mezcla. 

 

Algunos resultados 

 

En el caso de una sustancia pura, el cálculo de las propiedades no requiere de coeficientes 

de interacción siendo un cálculo directo, contrario al caso de las mezclas en donde se debe 

contar con información experimental para encontrar los coeficientes de interacción.  En la 

Figura 9 se presentan algunos resultados para el amoniaco puro, en donde la información 

experimental es tomada del ASHRAE Handbook [49].   
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Figura 9. Comparación de las propiedades termodinámicas calculadas con la ecuación de estado con las 

reportadas en la literatura 

 

En términos generales se observa que la ecuación de estado (EOS) reproduce bien el 

comportamiento del amoniaco.  El cálculo de la entalpía presenta una desviación alrededor 

del punto crítico. Sin embargo, al observar la entalpía de evaporación, la desviación puede 

ser originada por la definición del estado ideal.    Este efecto se ve reflejado en el cálculo de 

la capacidad calorífica del vapor, en donde la desviación es considerable.  Para la mezcla 

NH3 - H2O Los parámetros de interacción se calcularon con la información PVT en el 

equilibrio de la mezcla [50], por medio de un método de optimización multivariable 

(método cuasi ï Newton  y con gradiente hallado por diferencias finitas). Ver Figura 10  
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Figura 10. Coeficientes de interacción binarios a diferentes temperaturas 

 

Desde la  Figura 11 a la  Figura 14 se presentan los resultados de los cálculos de equilibrio 

a T = 310 K y 349.8 K, se comparan con datos obtenidos en la literatura. 
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Figura 11. Curva de equilibrio a T=310K 
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 Figura 12. Diagrama presión composición a T=310K 
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Figura 13.  Curva de equilibrio a T=349K     
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 Figura 14. Diagrama presión composición a T=349.8K 
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En los dos casos se observa que la predicción del comportamiento x-y es bueno, mientras 

que en la estimación de la presión hay desviaciones a partir de composiciones del líquido. 

 

2.5.4 Propiedades de transporte del refrigerante 

La conductividad térmica y la viscosidad del vapor de amoniaco saturado son tomadas de 

[49], e incorporadas al modelo mediante una regresión a los datos experimentales: 

 

k = 1E-05T3 - 0.0074T2 + 1.8561T - 136.95

R2 = 0.9914
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Figura 15. Conductividad térmica del vapor de amoniaco saturado a diferentes temperaturas.  Puntos: datos 

experimentales, línea continua: regresión 
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Figura 16. Viscosidad del vapor de amoniaco saturado a diferentes temperaturas.  Puntos: datos 

experimentales, línea continua: regresión 



 

 

51 

2.5.5 Captación de energía solar [29] 

Suponiendo que la temperatura de superficie es uniforme, la energía radiante absorbida se 

puede calcular como: 

 

( )BS R I Fjr ta=  (107) 

 

La reflectancia especular r se define como la fracción de energía solar directa incidente que 

se refleja hacia el receptor según las leyes de la reflexión, de forma que el ángulo de 

incidencia y el reflejado, ambos respecto a las normal en un punto cualquiera de la 

superficie reflectora, sean iguales. Las pérdidas por reflexión son iguales a 1-r. 

 

La tramitancia t y la absortancia a tienen el mismo significado que en los colectores de 

placa plana, aunque los valores difieren dado que las condiciones de diseño también son 

diferentes, considerándose las siguientes: 

 

¶ Si el concentrador no tiene cubierta  i no influye en el balance de energía, t=1. En el 

caso contrario se debe tener en cuenta. 

¶ Si el receptor es de cavidad, el valor de a tiende a la unidad, con una emitancia elevada. 

¶ El factor de interceptación Fj  representa la fracción de energía reflejada en el 

concentrador, que es interceptada a su vez por el receptor de energía; este factor es una 

propiedad del concentrador y de su sistema de orientación al producir la imagen solar, 

del receptor y de su posición en el colector, al interceptar una parte de dicha imagen 

solar. Se halla como:  
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Además depende de las imperfecciones del material reflectante, lo que provoca que 

algunos rayos no intercepten al tubo absorbente durante la trayectoria después de ser 

reflejados. Un valor típico de este parámetro óptico es 95% [29]. 

 

La radiación captada por la superficie absorbedora será estimada mediante el modelo de 

cielo isotrópico (isotropic sky model) [30] 

 

RB depende de la latitudf (positiva para el norte), la declinación d(posición angular del 

sol al medio día con respecto al plano del ecuador, siendo positiva para el norte), la 

inclinación de la superficie q (ángulo formado por la superficie y la horizontal), y el ángulo 

horario w(positivo para el día y negativo para la tarde). 

 

( ) ( ) ( ) ( ) ( )

( ) ( ) ( ) ( ) ( )
b

Cos Cos Cos Sen Sen
R

Cos Cos Cos Sen Sen

f q d w f q d

f d w f d

- + -
=

+
 (109) 

 

La declinación se obtiene de la ecuación de Cooper: 
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 (110) 

 

 

2.5.6 Transferencia de calor entre el refrigerante y el lecho 

 

Cuando la suposición de equilibrio térmico local entre el gas y el sólido falla, Kuwahara, et 

al. [51] propusieron una correlación para determinar el coeficiente de transferencia de calor 

por convección entre el sólido y el gas para una amplio rango de porosidad (0.2-0.9), 

número de Reynolds (10
-2

 ï 10
3
) y número de Prandt (10

-2
 ï 10

2
), obteniendo buenos 

resultados al compararla con información experimental.  La correlación propuesta es: 
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Donde el número de Reynolds está basado en el diámetro de las partículas. 
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3. ESTRATEGIA DE SOLUCIÓN Y ANÁLISIS DE RESULTADOS 

 

 

En este capítulo se describe como se realiza la solución del modelo matemático propuesto y 

se analizan los resultados teóricos obtenidos de las simulaciones para los diferentes 

subsistemas que componen el proceso.   

 

 

3.1 MÉTODO NUMÉRICO Y ESTRATEGIA DE SOLU CIÓN  

 

En las ecuaciones de balance de carácter local el espacio fue discretizado por medio de la 

implementación del método de los volúmenes finitos [52] utilizando el esquema de avance. 

Se origina un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias no lineales de primer orden, 

pudiéndose acoplar con las ecuaciones de balance globales para generar un sistema definido.  

Para la solución del sistema de ecuaciones se seleccionó el método de Gear implementado 

en la subrutina DIVPAG [53].  La programación se realizó en Compaq Visual Fortran V6.1. 

 

En el caso particular del modelo del colector solar, se requiere un proceso iterativo para su 

solución: se establece un valor para el gradiente de presión en el primer volumen finito y se 

resuelven las ecuaciones de balance de momentum y energía hasta que se satisfaga la 

ecuación de continuidad.  El procedimiento se repite para todos los volúmenes finitos 

establecidos en el colector.  Se utiliza el método de Müller (subrutina DZREAL [53]) 

definiendo un error absoluto de 10
-10

.   

 

En el Anexo se presenta con mayor detalle la estrategia de solución 

 

De esta forma, el sistema de ecuaciones diferenciales obtenido después del proceso de 

discretización es presentado en la Tabla 3. 
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Tabla 3.  Sistema de ecuaciones del modelo  

Subsistema Ecuación Número de 

ecuaciones 

Generador:   

 Conversión del sólido.  (3) NR NZ 

 Balance de energía fase sólida.  (5) NR NZ 

 Ecuación de continuidad fase gaseosa.  (7) NR NZ 

 Balance de energía fase gaseosa.  (9) NR NZ 

 Balance de energía tubo.  (10) Nz 

 Balance de energía fluido térmico.  (11) Nz 

Evaporador: 

 Ecuación de continuidad fase gaseosa.  

 Balance de energía fase líquida.  

 Ecuación de continuidad fase gaseosa.  

 Balance de energía fase gaseosa.  

 

(12) 

(15) 

(16) 

(18) 

 

1 

1 

1 

1 

Colector: 

 Balance de Energía.  

 Balance de Momentum.  

 

(31) 

(42) 

 

NCol 

NCol 

Tanque de almacenamiento.  (43) 1 

Tanque recalentador.  (45) 1 

TOTAL  4 NR NZ  + 2 

Nz + 2 NCol  

+ 6 

 

De esta forma, el sistema de ecuaciones diferenciales acoplado a las ecuaciones 

constitutivas queda definido para su solución.   

 

Sin embargo, en la literatura no se ha encontrado un sistema similar al propuesto en éste 

trabajo, razón por la cual la validación se realizará con base en los sistemas individuales, 

con excepción del modelo del evaporador puesto que no se ha encontrado información 

experimental, se realizará el estudio para el caso adiabático para facilitar el análisis de los 

resultados del modelo. 

 

 

3.2 GENERADOR 

 

La solución se realiza para generar los resultados experimentales reportados por GOETZ y 

LLOBET [8].  La configuración reportada en el artículo es:  

¶ Longitud del lecho: 1m 

¶ Diámetro del lecho: 0.1 m 
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¶ Espesor del tubo: 1mm 

¶ Separación radial entre los dos tubos del intercambiador de calor : 2 mm 

¶ Lecho sólido: IMPEX M.  Material compuesto de grafito natural expandido 

impregnado en MnCl2 con un porcentaje de grafito de 47%. 

¶ Refrigerante: Amoniaco. 

¶ Fluido térmico:  Gilotherm RD 

 

Las condiciones de operación para la simulación son: 

¶ Presión del evaporador: 2 bar (constante).  

¶ Coeficiente de Transferencia de calor entre el FT y el tubo: 300 W/m
2
 K 

¶ Coeficiente de Transferencia de calor entre el FT y el ambiente: 2 W/m
2
 K 

¶ Temperatura del FT en la entrada del intercambiador de calor: 323 K 

¶ Flujo de FT  térmico: 5.6 x10
-3 

kg/s 

¶ Temperatura inicial del reactor: 371 K 

¶ Fase de la reacción: Síntesis. 

 

La evolución temporal de la permeabilidad se tomó de acuerdo al modelo presentado en 

[25].   

 

Los resultados de la simulación, para NR=10 y NZ = 50, se presentan en la Figura 17 para la 

evolución de la temperatura en el reactor para tres posiciones axiales (0.2, 0.5 y 0.8m) en r 

= 3.5 cm, y en la Figura 18 para el avance global.   
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Figura 17.  Comparación entre los valores simulados y experimentales de la temperatura en el lecho para la 

geometría reportada en [8]. 
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Figura 18.  Comparación entre los valores simulados y experimentales del avance de la reacción para la 

geometría reportada en [8]. 

 

Se puede apreciar que los resultados de la simulación no son satisfactorios, puesto que la 

velocidad de reacción disminuye notablemente a los 1500 s como consecuencia de las 

limitaciones del transporte de gas al interior del lecho tanto por la gran disminución en la 

permeabilidad del medio cuando x = 0.34 como por la poca área de contacto del gas 

proveniente del evaporador con el reactor, siendo el transporte de masa la etapa limitante en 

la reacción química. 
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Para mejorar el transporte de gas en el lecho se incluyó en el modelo un distribuidor de gas 

central de 1 cm de diámetro, existente en el equipo experimental [54] (pero no mencionado 

en el artículo [8]). Además el IMPEX-M fue preparado con una gran cantidad de pequeños 

agujeros, sugiriendo aumentar la permeabilidad.   El esquema del generador se presenta en 

la Figura 19. 

 

 

 

Figura 19.  Esquema del generador. 

 

 

Para implementar la geometría descrita se requiere cambiar las condiciones de frontera en 

r=rd, siendo rd el radio del distribuidor, luego las ecuaciones (46),(47) y (48)  pierden 

validez y se utilizan las siguientes condiciones de frontera: 
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Entrada fluido térmico 

Salida fluido térmico Lecho fijo  
Distribuidor de gases 

(Tubo perforado) 

Intercambiador de calor 
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La temperatura y densidad del gas está dada por el tratamiento realizado para dichas 

variables en los extremos del tubo y es según la dirección de la velocidad en la interfase, 

dada por el gradiente de presión entre el primer nodo y la del evaporador o del condensador 

(según la etapa).  

 

La permeabilidad al comienzo y final de la síntesis se tomaron como 5x10
-13

 m
2
 y 1x10

-15
 

m
2
, respectivamente.  El parámetro Xs se iteró para ajustar los resultados experimentales.  

En la  Figura 20  se presentan los resultados de la simulación. 
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Figura 20.  Comparación entre los valores simulados y experimentales del avance de la reacción para 

diferentes valores de Xs  

 

Se aprecia en la  Figura 20 que para Xs = 0.3 el modelo reproduce satisfactoriamente los 

resultados experimentales. El valor obtenido de Xs es idéntico al encontrado en [23] para la 

mima concentración de sal en el CENG.  La temperatura en diferentes posiciones axiales 

del lecho a r = 3.5 cm se presenta en la Figura 21. 
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Figura 21.  Comparación entre los valores simulados y experimentales de la temperatura en el lecho para Xs = 

0.3 

De la Figura 21 se observa que los resultados teóricos reflejan el comportamiento del 

reactor: Se da inicio a la reacción cuando la temperatura del reactor decrece a temperaturas 

inferiores a la temperatura del equilibrio (TEq = 365 K para P=2 bar) liberando energía 

como consecuencia del carácter exotérmico de la reacción de síntesis.  De esta forma el 

sistema trata de alcanzar el estado de equilibrio, razón por la cual se debe retirar dicha 

energía química y mantener al sistema lo mas alejado posible de éste estado para mejorar la 

velocidad de conversión.  Por lo tanto es natural que a distancias cortas (a partir de la 

entrada del FT) el lecho transfiera mas potencia con el FT por presentarse un mayor 

gradiente de temperatura, con respecto a distancias largas. Luego la diferencia de 

temperatura con respecto a la del estado de equilibrio es mayor, así mismo la velocidad de 

reacción.  En cambio, a distancias largas la diferencia de temperatura con respecto al 

equilibrio se hace menor y la velocidad de reacción disminuye.  Esto se observa en z = 0.8 

m en donde la temperatura se mantiene casi constante desde el momento en que alcanza la 

temperatura de equilibrio hasta t = 2500 s.   Éste comportamiento lo exhiben las tres 

posiciones axiales, teniendo una mayor temperatura en z = 0.8 m.   Después de ésta región, 

la temperatura decrece muy rápidamente como consecuencia de la disminución en la 

permeabilidad como se ve en la Figura 22, en donde se presenta la evolución de la presión 

(P), la presión de equilibrio (Peq), la conversión (xs) y la velocidad de reacción (Rs) para z= 

0.2 m y z = 0.8 m. 
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Figura 22.  Simulación del grado de avance, velocidad de reacción, presión y presión de equilibrio para la 

reacción de síntesis en z = 0.2 y 0.8 m, r = 3.5 cm  

 

Cuando la conversión llega a 0.3 la permeabilidad empieza a disminuir hasta que alcanza su 

valor mínimo.  Así, en la Figura 22 se observa que cuando xs = 0.3 la reacción se desacelera 

hasta llegar a un máximo local, situado antes de que la permeabilidad se encuentre en su 

valor mínimo.    Luego, la temperatura ha de disminuir gradualmente, como se aprecia en la 

Figura 21 presentándose cambios en la concavidad de las curvas por efecto de la generación 

de un segundo máximo local en la velocidad de reacción.  

 

El perfil de temperatura en dirección axial para el lecho se muestra en la Figura 23 y en la 

Figura 24 para el fluido térmico cuando la conversión es 0.2 y 0.6. 
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Figura 23.  Comparación entre los valores simulados y experimentales del perfil axial de la temperatura del 

lecho para  X=0.2 y X=0.6 en r = 0.35 
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Figura 24.  Comparación entre los valores simulados y experimentales del perfil axial de la temperatura del 

FT para  xs=0.2 y X=0.6 

 

En xs = 0.2 se presenta una sobreestimación en la temperatura para z < 0.5 m los resultados 

exhiben la tendencia que se presenta experimentalmente, tal como se observa en la Figura 

23 y en la Figura 24.  Para xs = 0.6 el modelo se ajusta bastante bien a los resultados 

experimentales. 

 

Para tener una visión más global del comportamiento teórico del generador, los resultados 

del modelo son presentados en dos dimensiones (ver Figura 26 a la Figura 31), acorde a la 

geometría mostrada en la Figura 25.   
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Figura 25.  Configuración del reactor 

 

Se puede observa claramente las limitaciones al transporte de gas al interior: en la región 

donde la velocidad de reacción es mayor, la presión tiende a disminuir por efecto del 

consumo de gas en la reacción de síntesis.  La presión decae a valores cercanos a la presión 

de equilibrio (a la temperatura del sólido) provocando la disminución en la velocidad de 

reacción.  Al crearse gradientes de presión, es natural que se presente un flujo de gas hacia 

dicha región, tal como lo indica el campo de velocidad en la Figura 31.  Este hecho se hace 

más pronunciado cuando la reacción ha avanzado lo suficiente para disminuir la 

permeabilidad del medio.   

 

En la Figura 30 se ve claramente el cambio en la forma del perfil del avance de la reacción 

revelando la presencia de dos frentes de reacción en el lecho: un frente de temperatura 

cercano al intercambiador de calor y un frente de masa cercano al distribuidor de gas.  

Inicialmente la reacción es controlada por la transferencia de calor con el fluido térmico 

(ver Figura 28 para t = 500 s) al conservarse la temperatura en niveles cercanos a la de 

equilibrio.   Para tiempos mayores, la transferencia de gas entra a desempeñar un papel 

crucial en la dinámica del reactor al disminuirse la permeabilidad: la presión disminuye a 

valores cercanos a los de equilibrio.   En tiempos intermedios se puede observar que las dos 

etapas controlan la reacción: en la Figura 30 se presentan mínimos locales (en dirección 

radial) en el avance de la reacción a partir de los 1500 s, para las regiones cercanas al 

intercambiador de calor puede controlar en mayor medida el transporte de gas y para las 

cercanas al distribuidor lo hace el transporte de energía.    
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Figura 26.  Perfil de la temperatura del gas en el reactor (valores en K) 
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Figura 27.  Perfil de la densidad del gas en el reactor (valores en mol m
-3
) 
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Figura 28.  Perfil de la temperatura del sólido en el reactor (valores en K) 
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Figura 29.  Perfil de la presión del gas en el reactor (valores en bar) 
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Figura 30.  Perfil de la conversión del sólido en el reactor 
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Figura 31.  Perfil de la velocidad de reacción (valores en mol m
-3 

s
-1
) y campo de velocidad del gas en el 

reactor  

 

 

 

 
























































































