UNIVERSIDAD TECNICA FEDERICO SANTA MARIA

DEPARTAMENTO DE INGENIERIA MECANICA
SANTIAGO-CHILE

{IN}
I:LEXUMBRAH SOLEM L—I

ALTERNATIVA DE APROVECHAMIENTO
DEL CALOR RESIDUAL DE UNA PLANTA
DE FUERZA DE CO2 SUPERCRITICO
UTILIZANDO UNA PLANTA DE
DESALINIZACION MED

TOMAS PRADO LARRAIN
MEMORIA PARA OPTAR AL TiTULO DE INGENIERO CIVIL MECANICO

PROFESOR GUIA : PH.D RODRIGO SEBASTIAN BARRAZA VICENCIO
PROFESOR CORREFERENTE : ING. MAURICIO ANTONIO REYES
VALENZUELA

Enero 2020



Resumen

El agua y la energia son fundamentales para el desarrollo humano. Actualmente
existe un alto consumo de agua, a la vez, una disminucién de las fuentes naturales de

estas. Debido a esto, nos enfrentamos a una escasez de agua.

La desalinizacion de agua a sido presentada como una solucién a este problema.
Pero tiene la dificultad de ocupar grandes cantidades de energia. Es por esta razén, que
se plantea acoplar una planta de desalinizacion a una planta de fuerza, a través del calor

de rechazo de esta.

Las plantas de fuerza de CO2 supercritico se han estudiado debido a su mayor po-
tencial de eficiencia en comparacion a los ciclos convencionales Rankine. Estas plantas
liberan calor en su seccion de enfriamiento, en un rango de temperatura desde 130 a
40 °C lo que coincide con el rango de operacion de las plantas desaladoras MED, las

cuales, requieren una energia motriz cercana a los 70 °C y menores.

En este estudio se trabajé con dos modelos computaciones desarrollado por alum-
nos de magister de la UTFSM. El primero de estos modela una planta de fuerza de CO2
y el segundo una planta MED. Para unir ambos modelos, se realizo un modelo en EES

para un generador de vapor que utilice CO2 como fuente de calor.

Posteriormente, son evaluados los costos de inversion de cada componente involu-
crado y los costos de operacion asociados. Finalmente, se plantea y resuelve un proble-

ma exergoecondmico para evaluar el sistema.

En un primer lugar, se obtuvo con costo de destilado cercano a los 0,60 [USD/m?],

sin considerar los costos de traslado de agua. Este valor esta en un rango que permite



participar en el mercado.

Ya que, la planta de fuerza esta considerada como una planta solar, se evalud el sis-
tema en una locacion con buena radiacidn, cercano a la costa chilena. Donde el costo de
destilado se eleva hasta 11 [USD/m?] para la ultima unidad generada. Este valor sube

principalmente por el costo de traslado de agua.

Finalmente, se plantea como se puede hacer viable este alto costo de destilado,

trabajando en conjunto a una empresa dentro de la mineria chilena.
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Abstract

Water and energy are fundamental for human development. There is currently a
high water consumption, together with a decrease in their natural sources. Because of

this, we face a water shortage.

Water desalination has been presented as a solution to this problem. But it has the
difficulty of occupying large amounts of energy. It is for this reason, that it is proposed

to attach a desalination plant to a power plant, through the heat of rejection of it.

Supercritical CO2 power plants have been studied due to their greater efficiency
potential compared to conventional Rankine cycles. These plants release heat in their
cooling section, in a temperature range from 130 to 40 ° C, which coincides with the
operating range of MED desalination plants, which require steam close to 70 ° C and

below. .

In this study worked with two computer models developed by master students of
the UTFSM. The first of these models a CO2 force plant and the second a MED plant.
To join both models, a model was made in EES to design a steam generator that uses
CO2 as a heat source.

Subsequently, the investment costs of each component involved, and the associated
operating costs are evaluated. Finally, an exergoeconomic problem is posed and solved
to evaluate the system.

In the first place, it was obtained with a distillation cost close to 0.60 [USD / m3],
without considering the costs of water transport. This value is in a range that allows to

participate in the market.
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Since, the power plant is considered a solar plant, the system was evaluated in a
location with good radiation, close to the Chilean coast. Where the cost of distillate
rises to 11 [USD / m?] for the last unit generated. This value rises mainly because of

the cost of water transport.

Finally, it is proposed how this high cost of distillate can be made viable, working

together with a company within Chilean mining.
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Capitulo 1

Introduccion

1.1. Antecedentes

El agua y la energia son fundamentales para el desarrollo humano [2], actualmen-
te debido al alto consumo de agua (humano e industrial), junto con la disminucién de
sus fuentes debido a cambios climdticos y contaminacién [3]. Nos enfrentamos a una
escasez de agua. En cambio, la generacién de electricidad se ha enfrentado a nuevos
desafios medioambientales. Lo que a movido al mercado a desarrollar métodos que
reduzcan la utilizacién de combustibles fosiles. En el ultimo periodo, en el mercado a
entrando con gran impacto las plantas de fuerza solares, edlicas y entre otras menores

las cuales no son a base combustibles fosiles.

La desalinizacion es una solucion a la escasez de agua, pero tiene la dificultad de
ocupar una gran cantidad de energia. Actualmente se estima que hay 15.906 planta
desaladoras operativas en el mundo, la cuales generan mas de 95 millones de metros
cubicos al dia. La tecnologia predominante en esta drea es la Osmosis inversa con un
69 % de las plantas instaladas, a continuacién, Destilacion Instantdnea de Multietapas
(MSF) con 18 % y Destilacion Multiefecto (MED) con 7 %, a continuaciéon Nanofiltra-
cion (3 %), Electrodidlisis (2 %) y el resto tecnologia con menos del 1 % de participa-

cion [4].

El 61 % del agua de alimentaciéon de dichas plantas es agua mar, el 21 % corres-
ponde a aguas salobres y el 8 % proveniente de agua de rios, y el principal uso de estas

aguas es el uso residencial con 75.2 % mientras el uso industrial es de 23.4 %, hoy en



dia los costos son muy altos para justificar otros usos, como puede ser el regadio que
solo ocupa el 0.8 % [4].

Usualmente para generar energia eléctrica proveniente de cualquier fuente térmica
no fo6sil, es utilizado un ciclo Rankine. El cual, esta compuesto de un compresor, una
turbina de vapor, una zona de ingreso de calor y otra de rechazo de calor. En la actua-
lidad se estudian nuevas formas de transformar la energia térmica en energia eléctrica.
Una propuesta es a través de un ciclo Brayton cerrado con diéxido de carbono su-

percritico como fluido de trabajo.

En este estudio se analiza dos modelos computaciones. Uno de una planta de fuerza
del tipo C'O5 a una presioén supercritica y otro de una planta MED. Con el fin de analizar
la posibilidad de acoplar la planta de desalinizacién a la planta de fuerza, mediante el

uso del calor residual, considerando el problema termodindmico y econémico.



1.2. Objetivos

1. General

» Estudiar las alternativas de aprovechamiento del calor residual de una planta
de fuerza solar del tipo CO2 supercritico en una planta desaladora MED a

través del desarrollo de modelos numéricos.
2. Especificos
» Estudiar la bibliografia y revisar el estado del arte relacionado con las plan-

tas de fuerzas solares y los métodos de desalinizacion térmicos.

= Analizar los modelos de CO2 y MED determinando los rangos y pardmetros

de funcionamiento de cada uno.

= Construir un modelo numérico que permita acoplar ambos sistemas median-
te la generacion de vapor y ejecucion de los sistemas que permita estudiar

distintas configuraciones.

= Analizar las variables técnicas y operacionales que permitan acoplar de for-

ma Optima los sistemas involucrados y econOmicamente viable.



Capitulo 2

Estado del arte

2.1. Plantas de fuerza de sCO,

Una planta de fuerza es una instalacion industrial que se encarga de generar energia
eléctrica. Hoy en dia existen una gran variedad de estas. Las cuales se pueden clasificar
en dos grandes grupos en funcién de su energia primaria, térmicas fosiles o renova-
bles. Hoy en dia las de fuentes renovables han ganado mds participacion en el mercado.
Debido a los avances tecnoldgicos que han permitido extraer energia de fuentes ante-

riormente inaccesible y una motivacion medioambiental.

Unos de los métodos mas utilizado para la generacion de electricidad a partir de una
fuente de calor es el ciclo Rankine. El cual trabaja con vapor y en su construcciéon mas
simple éste esta compuesto por una caldera, una bomba, una turbina y un condensa-
dor. De esta manera es capaz de transforma la energia térmica adquirida en el vapor, a
energia mecdnica a través de la turbina. La cual, es conectada a un generador eléctrico
para generar electricidad. Una ventaja de este ciclo que es independiente del origen de
la fuente de calor, se puede utilizar tanto con combustible f6sil, radiacion solar, bioma-
sa, geotermia, energia nuclear o residuo de calor industrial o cualquier otra fuente de

calor disponible [5].

El ciclo Brayton con diéxido de carbono supercritico (sC'Os) como fluido de tra-
bajo es propuesto como una alternativa al ciclo Rankine [6]. Este fluido, cercano a su
punto critico (30.98 [°C] y 7.377 [MPa]) es un gas denso que se comporta de manera in-

compresible (Z ~ 0,2 — 0,5). De esta manera el compresor realiza un trabajo menor en



comparacion a un ciclo Brayton convencional [6,7]. Ademaés, debido a sus propiedades
permite una mayor temperatura en la turbina [8, 9]. De esta manera, obteniendo mas
energia que un ciclo Brayton comun. En comparacion a un ciclo Rankine el tamafio de
las turbomdquinas es inferior, llegando incluso a ser hasta 10 veces menor a una turbina

de vapor convencional [10].

Debido a que el ciclo de sCO, puede funcionar con cualquier fuente de calor que
cumpla los requerimientos térmicos, es un buen candidato para ser aplicado en un sis-

tema de cogeneracion, tanto como un sistema de principal o secundario.

Kouta et al. [11] plantea una planta de concentracioén solar con almacenamiento
térmico. La cual, alimenta a través de un intercambiador de calor una planta de fuerza
de sC'O, . El calor residual de ésta es usado para precalentar la entrada de agua de mar
de una planta de desalinizacién de tipo Evaporacién multiefecto con compresion térmi-
ca de vapor (MEE-TVC por sus siglas en ingles). La planta de desalinizacién también
adquiere calor del almacenamiento térmico a través de un segundo intercambiador de

calor.
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Figura 2.1: Esquema de disefio presentado por Kouta. Fuente: [11]

Moroz et al. [12] investiga con multiples configuraciones de cogeneracion de siste-
mas que utilizan sC'O,. Algunos de estos usando de alta un ciclo Rankine, potenciando
por combustible, y de baja usando un ciclo sC'O,, o otros utilizando ciclos de sC O,

tanto como alta y baja.



2.2. Plantas desalinizadoras MED

Existen varios métodos para realizar una desalinizacion del agua de mar. Hoy en
dia se utilizan principalmente tres tecnologias, 6smosis inversa (69 %) y Destilacion
Instantanea de Multietapas (MSF) (18 %) y Destilacion Multiefecto (MED) (7 %) [4].

La Destilacién Multiefecto (MED por sus siglas en inglés, Multi Effect Distillation),
se compone de mdltiples etapas llamadas efectos. Cada uno de estos efectos se puede
describir como una cdmara con un serpentin el cual entra y sale de la cdmara. Donde
cada efecto tiene una presion por debajo de la presion atmosférica y menor al efecto

anterior.

Agua de alimentacion

Primer efecto Segundo efecto i-ésimo efecto
l [ [
i N

ANANAN ANNMNAN

P2 Ej Pi

T2 Ti

Fuente de
calor externa

Condensado Salmuera de rechazo

Condensado{

P1>P2>Pi P: Presidn Destilado
T1>T2>Ti T:Temperatura

Figura 2.2: Esquema bésico de un sistema MED. Fuente: Elaboracién propia

En el primer efecto se rocid agua de mar dentro de la camara. El agua rociada entra
en contacto con el serpentin que en su interior contiene vapor saturado. De esta mane-
ra, parte del agua de mar es evaporada y el vapor del serpentin es condensado. Por otro
lado, el agua que no es evaporada aumenta su salinidad (salmuera) y es rociada en el
siguiente efecto. El agua de mar evaporada en el primer efecto es capturada e introdu-
cida en el serpentin del siguiente efecto repitiendo el proceso. Este proceso se repite
un numero de veces, determinado de esta manera el numero de efectos del sistema. La
salida de cada serpentin, a excepcién del primero, se condensa para obtener destilado.
En algunas configuraciones este flujo pasa por un condensador para garantizar la salida
en forma de agua y al mismo tiempo precalentar el agua de mar que esta entrando al

sistema.

Este ciclo puede tener mds de una configuracion y sus principales clasificaciones



son:

= Sobre el tipo de alimentacion, si es agua de mar o salobre, la cual tipicamente
definird la configuracion de avance del agua, esta puede ser alimentacion adelan-
tada (Forward Feed), alimentacién retrasada (Backward Feed), alimentacién en

paralelo (Parrallel Feed)
= Segln la temperatura mas alta que alcanza la salmuera.
= En relacién al tipo de evaporador en los efectos.
= La disposicion de los efectos, si horizontal o vertical.

Al aumentar el nimero de efectos, aumenta la eficiencia del sistema y por lo tanto,

la cantidad de agua producida. Este cambio es menor al aumentar el nimero de efectos.

Este proceso tiene la caracteristica que para funcionar necesita energia térmica prin-
cipalmente. Utiliza energia eléctrica solamente para mover los fluidos y mantener la
presion. Por lo tanto, es versatil, ya que para, conseguir la energia necesaria para ope-
rar, se puede ocupar multiples fuentes de calor. Usualmente se utiliza combustibles
fosiles, pero hoy en dia se ha buscado otras formas, tales como energia solar de con-

centracion o calores residuales de otros procesos térmicos [13, 14].

Esto vuelve atractivo el ciclo, ya que se puede acoplar a otro proceso en cogene-
racion, debido a que requiere principalmente calor, y su temperatura de operacion es

relativamente baja.

Son muchas las maneras de como se puede integrar una planta MED en cogenera-
cion. Una de las mds usadas, es en la generacion de energia eléctrica. De Gunzbourg et
al. [13] en 1999 propone las ventajas de acoplar una planta MED a una planta de fuerza.
Tales como, que al ahorra la energia térmica, puede alcanzar un costo por metro cubico

de agua de 0,35 USD, el cual puede competir con la destilacion por 6smosis inversa.

Chacartegui et al. [15] plantea una cogeneracion de una planta MED con una planta
de fuerza donde estudia el comportamiento de la planta MED modificando la tempera-

tura del vapor motriz.



Bolea et al. [16] ocupa un método menos comun y integra una planta MED en el

proceso de almacenaje de C'O- residual de una planta de carbon.

Almutairi el at. [17] realiza un andlisis de exergia de planta ME-TVC-MED en co-

generacion a una planta térmica utilizando los gases de combustion de esta.



Capitulo 3

Estudio de modelos existentes

3.1. Modelo de planta de fuerza sCO2

Se ocupa el modelo numérico propuesto por Correa [18]. El cual, plantea una plan-
ta de fuerza térmica que opera con un ciclo Brayton de recompresion cerrado y C'Os

supercritico como fluido de trabajo.

LTR HTR

'

131.5°C

)
Enfriador @
Calentador

40 °C 4

1 — ]
‘
700 °C

COMPRESOR COMPRESOR TURBINA

Figura 3.1: Esquema de planta de sC'O,. Fuente: Elaboracién propia

Este modelo numérico se encuentra programado en el lenguaje C, y considera una
fase de disefio y otra de optimizacién con variables ambientales fuera de disefio. En

este trabajo se considera la condicion de disefio de este para realizar los célculos.



Esta planta contempla radiacién solar como fuente de calor, pero la modelacién
considera simplemente un flujo constante calor de 359 [MW] y una salida neta de po-
tencia de 140 [MW].

El ciclo de esta planta esta compuesto de una turbina, dos recuperadores de calor,
uno de alta temperatura (HTR) y otro de baja (LTR), dos compresores, un intercambia-

dor de calor que sirve como captador de calor y un enfriador de aire.

Una caracteristica de este disefio, es que antes del enfriador, el flujo de sCOs se
divide. En la condicion de disefio el 85 % del flujo pasa por el enfriador, para luego
comprimirse y ganar calor en el recuperador de baja temperatura. El otro 15 % sin pa-
sar por el enfriador pasa por un segundo compresor (denominado re-compresor) y se

mezcla con el otro 85 % antes de pasar por el recuperador de alta temperatura.

Este modelo fija dos temperaturas por disefio. Una de éstas es a la entrada de la
turbina, la cual es 700 [°C], La otra es a la salida del enfriador, la cual es 40 [°C]. Como
se trabajard en el punto de disefio de planta, se usa como temperatura a la entrada del
enfriador 131,5 [°C].

Asimismo, el flujo masico de sC'Oy que pasa por la turbina es de 1.570 [kg/s]. Pero
por el enfriador solo pasa el 85 % de este, lo que es 1.334,5 [kg/s]. En la zona antes de
la turbina el sC'O, se encuentra a una presion 250 [bar], y después de la turbina a 80
[bar].

10



3.2. Modelo planta MED

El modelo que se utiliza en este trabajo es la modelacion realizada por Saldivia [14].

El cual se encuentra validado con la informacién de la plataforma solar de Almeria.

Este modelo esta programado en Fortran, y contempla en su totalidad la modelacion
de una planta solar, almacenaje térmico, un generador de vapor y finalmente la planta
MED.

M; Ty
M. T,

Ms Ts yi T

. N
AN )

Ms Ts %44
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Generador
de Vapor

Almacenamiento
Témmico

M. Tw

Colectores Solares

—_— M., T

N

By T, M, Tore

Figura 3.2: Esquema de modelo de planta solar MED. Fuente: Saldivia [14]

En este trabajo solo se utiliza la modelacién de planta MED. Esta tiene como flujos
de entrada el vapor motriz y agua de mar; mientras que, como flujos de salida, agua

fresca, salmuera y un flujo de agua de refrigeracion.

Este modelo considera que el vapor motriz en la entrada es vapor saturado y luego
de pasar por el primer efecto este sale como agua saturada a la misma temperatura.
Es decir que el generador de vapor solo considera el cambio de estado del flujo, a una

temperatura constante.
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Mgcp,g(Tgl —Ty) = Ms)\s(Ts) (3.1

Donde M es el flujo mésico, los subindices g y s representan el flujo de agua com-
primida del generador de vapor y el vapor motriz generado, respectivamente. A repre-

senta el calor latente de vaporizacién.

Este programa es ocupado como una caja negra sin alterar su funcionamiento in-
terno. Solo los pardmetros de entradas son modificados. De los cuales, los principales

son:

= Temperatura de vapor motriz.
= Flujo de vapor motriz.

» Temperatura de agua de mar.
= Flyjo de alimentacion.

= Salinidad de agua de mar.

s Numero de efectos.

A continuacion, se estudia el rango de operacion de cada variable y como esta afecta

el funcionamiento de la modelacion.
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Temperatura de vapor motriz

La temperatura del vapor motriz nominal es de 70,3 [°C]. El rango recomendado es

igual o mayor a 63, debido a problemas de convergencias del modelo.

0.92 1

0.90

0.88

0.86

0.84 4

Flujo de destilado [kg/s]

0.82

0.80

T
60 65 70 75 80 85 90
Temperatura de vapor [°C]

Figura 3.3: Resultados de la modelacién de flujo de destilado en funcién de la tempe-
ratura del vapor motriz con el resto de las condiciones nominales. Fuente: Elaboracion
propia

Como se puede observar en la figura 3.3 a mayor temperatura del vapor motriz es

mayor la cantidad de agua producida.
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Flujo de vapor motriz

El flujo nominal de vapor motriz es 297,3 [kg/h]. Como se observa en la figura 3.4 a
continuacion, a media que el flujo de vapor es mayor la cantidad de destilado producido
es mayor, también se notan errores de convergencia del modelo en los extremos del

grafico.

1.00 4

0.95 4

0.90

0.85

0.80 4

Flujo de destilado [kg/s]

0.75

0.70

260 280 300 320 340
Flujo de vapor [kg/h]

Figura 3.4: Resultados de la modelacién de flujo de destilado en funcién de la tempe-
ratura del vapor motriz con el resto de las condiciones nominales. Fuente: Elaboracion
propia
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Temperatura de agua de mar

La temperatura nominal del agua de mar es de 25 [°C]. Como se observa en la figura
3.5 a continuacidn, a medida que aumenta la temperatura, disminuye la produccion de
destilado.

0.860

0.858

0.856

0.854

Flujo de destilado [kg/s]

0.852 A

T T
20 22 24 26 28 30
Temperatura de agua de mar [*C]

Figura 3.5: Resultados de la modelacién de flujo de destilado en funcién de la tempe-
ratura de ingreso del agua de mar con el resto de las condiciones nominales. Fuente:
Elaboracién propia
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Flujo de alimentacion

El flujo de alimentacién nominal es de 8.000 [kg/h]. Como se observa en la figura
3.6 a continuacidn, entre mayor es el flujo de alimentacion, menor es la produccion de
destilado.

0.890 A

0.885 A

0.880 A

0.875 A

0.870 A

Flujo de destilado [kg/s]

0.865

0.860

T T T T T T
7000 7200 7400 7600 7800 8000
Flujo de alimentacion [kg/h]

Figura 3.6: Resultados de la modelacion de flujo de destilado en funcién del flujo de
alimentacion con el resto de las condiciones nominales. Fuente: Elaboracion propia
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Salinidad de agua de mar

La salinidad del agua de mar es nominalmente de 35.000 [ppm]. Como se observa
en la figura 3.7 a continuacion, entre mayor es la salinidad flujo de alimentacion, menor

es la produccién de destilado.

0.864

0.862

0.860

0.858 -

0.856

Flujo de destilado [kg/s]

0.854 1

0.852 A

T T T T T T
30000 32000 34000 36000 38000 40000
Salinidad de agua de mar [ppm]

Figura 3.7: Resultados de la modelacion de flujo de destilado en funcidn de la salinidad
del agua de mar con el resto de las condiciones nominales. Fuente: Elaboracion propia
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Numero de efectos

El ndmero de efectos de disefio es 14. Como se muestra en la figura 3.8 a continua-

cién, a medida que aumenta el numero de efectos, aumenta la produccion de destilado.

1.0 A L

Flujo de destilado [kg/s]
o o
[=1] [+=]

o
S
L

L ]

0.2 1

T T T T T T T T T
2 3 4 5 6 7 8 9 0 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20
Numero de efectos [-]

Figura 3.8: Resultados de la modelacion de flujo de destilado en funcion del nimero de
efectos con el resto de las condiciones nominales. Fuente: Elaboracién propia

En la siguiente figura se varia la temperatura para distintos niimero de efectos ins-

talados.



N° Efectos

085 — 14
13

12

0804 ——
— 1 /
0754 —— 10
— 9
0.70 4 8

0.65 -

—
0.60 ’///
e et

Flujo de destilado [kg/s]

0.55 1

0.50 1

0.45 T T T T
50 55 60 65 70 75
Temperatura de vapor [*C]

Figura 3.9: Resultados de la modelacion de flujo de destilado en funcidn de temperatura
de vapor motriz y del nimero de efectos con el resto de las condiciones nominales.
Fuente: Elaboracion propia

Como se observa en la figura 3.9 a medida que se disminuye el ndmero de efectos,
los errores de convergencia observados en la figura 3.3 se producen cada vez a me-
nor temperatura. Por lo tanto, en caso de utilizar un temperatura menor se reducira el
numero de efectos. De esta manera, siempre estar en una zona con resultados correctos

la cual esta pintada de azul en la figura 3.9.
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Capitulo 4

Desarrollo de acoplamiento

4.1. Principio basico de acoplamiento

El flujo de sC'O5 que pasa por el enfriador de la planta de fuerza, ingresa a un tem-
peratura de 131,5 [°C] y sale de este a 40 [°C]. Con esto en mente, se identifica que
esta planta rechaza calor a una tasa de 209 [MW]. El principio bésico del acoplamiento

implica utilizar la totalidad o una fraccién de este calor.

Uno de los motivos de estudiar este caso con una planta MED es porque el rango de
temperatura de ambos equipos es bastante similar, la temperatura de rechazo alcanza
los 40 [°C]. Esta temperatura es baja en comparacion con muchos procesos industriales.
La planta MED al trabajar con una presion por debajo la atmosférica, permite extraer

este calor, generando vapor de baja temperatura.

En la figura a continuacidn, se muestra como se utiliza la linea de sC'O- para extraer

calor.
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Planta de fuerza

131.5°C

Acoplamiento

A°C

40 °C

700 °C h

Figura 4.1: Esquema de acoplamiento bésico. Fuente: Elaboracion propia

Como se observa en la figura 4.1 el concepto es instalar un sistema externo a la
planta de fuerza, que tome el sC'O, a la mayor temperatura posible, realice un trabajo y
devuelva el sC'Os a la planta de fuerza a una temperatura A menor a la inicial. De esta
manera, utilizar parte del calor de rechazo. Pero lo més probable es que la temperatura
A no resulte ser 40 [°C]. Por lo tanto, aun es necesario la instalacion de un ventilador.
Para disminuir la temperatura del sC O, hasta los 40 [°C] que son requeridos para el

funcionamiento normal de la planta de fuerza.

4.2. Propuesta de diseno

El primer paso para operar una planta MED es generar vapor. Esto se realiza me-
diante un intercambiador de calor donde el fluido caliente es el sCO, y el fluido frio es
agua. Al igual que el generador de vapor original propuesto por Saldivia [14], el fluido
frio entra al intercambiador como agua saturada y sale de este como vapor saturado. Por
lo tanto, se considera solamente el calor necesario para el cambio de fase de la masa de

agua, como se observa en la ecuacion 3.1.
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De esta manera, la temperatura del fluido frio dentro del intercambiador de calor
se mantiene constante a lo largo de este. Mientras que la del fluido caliente va descen-

diendo a lo largo de éste. Como se observa en la figura a continuacion.

T A

e Fluido caliente

|
|
|
|
|
|
. [
|
|
t I
k I
Fluido en ebullicién :
|
|
|
I =
Entrada Salida

Figura 4.2: Variacion de las temperaturas de los fluidos en un intercambiador de calor
cuando uno de los fluidos se hierve. Fuente: [5]

Un punto importante para disefiar el intercambiador de calor, es la consideraciéon
de la diferencia de temperatura que existe entre ambos fluidos. Como se observa en la
figura 4.2 en un inicio esta diferencia serd alta. Por lo tanto, la transferencia de calor
también lo serd. Pero a la salida del intercambiador de calor, la temperatura serd me-
nor. Por lo tanto, la transferencia de calor también serd menor. Si se deseara que ambos
fluidos llegasen a la misma temperatura, se encuentra el problema que la transferencia
de calor sera cada vez menor a lo largo del intercambiador de calor. En consecuencia,
el intercambiador de calor tendria una extension infinita. Por esta razdn, al momento de
disenar un intercambiador de calor, hay que considerar una diferencia de temperatura a

la salida de éste. Del caso contrario, éste resultaria de un tamafio enorme.

En la siguiente figura, se plantea un sistema donde el sC'O, ingresa un generador

de vapor, reduciendo su temperatura y a continuacion un ventilador para asegurar des-
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cender la temperatura hasta los 40 [°C].

rd : :
Generador de vapor t Ventilador !
1 1
| 1
I 1
i |
| 1
| 1
| 1
| 1
i :
70 ' !
| 1
| 1
MED
40 Aire EVU\E sCO2
Entrada Salida

Figura 4.3: Variacion de temperatura a lo largo de un generador de vapor y un ventilador
conectados en serie. Fuente: Elaboracion propia

Como se observa en la figura 4.3, el calor disponible esta limitado por la tempera-
tura del vapor méas una diferencia de temperatura debido al disefio del intercambiador
de calor. Ya que para que exista una transferencia de calor la temperatura del sC'O,
debe ser mayor a la temperatura del agua. Una posibilidad para ocupar un mayor ran-
go de temperatura, y por lo consiguiente aumentar el calor disponible, es disminuir la
temperatura del vapor motriz. Pero como se observa en la figura 3.3 la produccion de

destilado disminuye.

Por lo consiguiente, se plantea un sistema con varios equipos conectados en se-
rie con diferentes temperaturas, y finalizar con un ventilador igual al original pero de
menor escala. De este modo, aprovechar el calor residual de mejor manera. Esto pre-

sentado en la figura a continuacion.
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Figura 4.4: Variacion de temperatura a lo largo de varios equipos conectados en serie.
Fuente: Elaboracion propia

Como se indica en la figura 4.4 las temperaturas de vapor motriz van disminuyendo
a lo largo del sistema. Manteniendo una diferencia de temperatura mayor a cero, a la

salida de los intercambiadores de calor.

Esta configuracion se presenta en la figura 4.5 a continuacion, donde cada intercam-
biador de calor trabaja con una temperatura de vapor menor a la anterior. Disminuyendo

la temperatura del sC'Os hasta T}, la cual es enfriada hasta 40 [°C] en el ventilador.

__________ —
| |
| 40 [*C] |
VENTILADOR
| |
| |
; | co2 |
o T3 T2 7] | 131,5 [°C] PLANTA DE |
ICn 1C2 IC1 ) | FUERZA
— |
Vapor Agua Vapor Agua Vapor Agua
MEDn MED2 MED1

Figura 4.5: Esquema del sistema propuesto. Fuente: Elaboracion propia
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4.3. Modelo termodinamico

Como se menciono anteriormente, el primer paso para unir ambos modelos es crear
vapor. Esto se realiza con la creacién de un programa para disefiar y otro para operar un
intercambiador de calor. Donde el fluido caliente es el sC'O, y el flujo frio corresponde

a agua saturada a una temperatura determinada.

Este programa se realiza a través del software Engineer Equation Solver (EES). El
cual, se configura de tal manera que reciba un archivo .txt con los pardmetros de en-
tradas y éste entregue otro archivo .txt con los estados termodindmicos y el disefio del

intercambiador de calor.

Se disefia el modelo para que funcione de la misma manera que funciona el gene-
rador de vapor del modelo original de la planta MED, Cambiando el fluido caliente por

sC'O,. Haciendo uso de la siguiente ecuacion principal.

mCOQ (TCOQ,in - TCOQ,out) == mvapor)\vapor (Tvapor)

Donde m corresponde a flujo mésico, 7" a la temperatura y la A calor latente del
fluido.

El primer programa recibe como pardmetro de entrada el fluyjo maximo de C'Os,,
la temperatura de entrada del C'O,, la temperatura del vapor, y la diferencia de tem-
peratura deseada a la salida del intercambiador de calor. Este retorna la geometria del
intercambiador de calor, el area de transferencia, el coeficiente de transferencia (UA),

el flujo de C'Os, el flujo de vapor generado y el calor transferido.

El segundo programa modela el intercambiador de calor fuera de los parametros de
disefio. Este recibe la temperatura de entrada del sC'O,, el flujo de sC'O,, la tempera-
tura de vapor, el coeficiente de transferencia (UA). Retorna la temperatura de salida del

sC'O,, el flujo de vapor generador, el calor transferido.

Ambos operan de manera similar, resolviendo el problema con el método efectividad-
NTU y discretizando el intercambiador de calor a lo largo separdndolo en 10 secciones,
esto es debido a que el sC'O, cambia su calor especifico (Cp) considerablemente a

medida que cambia su temperatura, este efecto es mas notorio a medida que se acerca
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al punto critico de éste, como se observa en la figura a continuacion.

. Ao 90 [bar]
2 —— 80 [bar]
o \ -—-— 70 [bar]
=
=
&=,
o
(&)

Figura 4.6: Grafico de calor especifico del di6xido de carbono en funcién de la tempe-
ratura para 3 presiones diferentes. Fuente: Elaboracion propia

Por esta razdn se resuelve como si fueran 10 intercambiadores colocados en serie

con una caida de temperatura menor en cada uno. De esta manera, disminuir el error al
momento de dimensionar el intercambiador de calor.

De manera similar, se realiza otros programas en EES para evaluar propiedades ter-
modindmicas en diferentes puntos del sistema.

26



4.4. Modelo economico

Para evaluar econémicamente el modelo se hace uso de multiples métodos y refe-

rencias. A continuacion, se repasa cada punto considerados.

En la figura a continuacion se observa un diagrama simplificado de la propuesta.

Esta indica los equipos involucrados y los flujos de estos.

N sistemas
mas

_‘__

Electrico

kWh
Electrico
_—— -
| »| VENTILADOR
CO2 | PLANTA DE
INTERCAMBIADOR I FUERZA
DE CALOR |
= e o — — — — — — —
Vapor Agua
e Agua de mar
Bombeo + Transporte
MED +
Salmuera y agua de refrigereacion

]

Transporte

kWh Operacion y

mantenimiento

Figura 4.7: Esquema con los flujos de entrada y salida considerados en el disefio. Fuen-
te: Elaboracion propia



4.4.1. Costos de inversion

MED

Estimar el costo de inversion de la planta MED puede resultar extenso, pues este
sistema tiene gran cantidad de elementos a considerar. De acuerdo a Elsayed et al. [19]
este depende principalmente del area de los precalentadores (los cuales son intercam-
biadores de calor), los efectos son calculados segin su UA y las bombas de aguas en
funcién de su flujo mésico de agua y delta de presion. Ademds, agregar un factor para
otros valores adicionales, pero realizar estos cdlculos requiere tener las especificacio-
nes para cada componente dentro del ciclo MED, los cuales no son entregados por el
modelo ocupado. Por lo tanto, se ocupara un valor aproximado en funcién de los metros

cubicos de destilados generados al dia, es decir, a capacidad diaria de la planta.

De acuerdo a Ghaffour et al. [20] las plantas MED tienen un costo de inversion de
900 a 2.000 USD por metro cubico de destilado. Este valor depende de las caracteristi-
cas de la planta. Entre mds grande la planta mds bajo serd el costo de inversion espe-
cifico. Un valor mds actualizado es ocupado por Branke et al. [21] el cual plantea una
planta MED en el norte de Chile en el afio 2018, y utiliza un valor 1.253 USD/m? [21],
Por lo tanto, se utiliza este ultimo valor como referencia para valorizar una planta MED

seglin el nimero de efectos en condiciones nominales.

Intercambiadores de calor

Para calcular costo de inversion de los intercambiadores de calor se ocupa la me-
todologia propuesta por Turton [1]. El cual, plantea una gran variedad de equipos para
la industria. Define que cada equipo tiene alguna variable caracteristica para poder ser
estimado. En este caso, los intercambiadores de calor dependen del area de transferen-
cia de calor. Los cuales, al ser calculados en este trabajo, este valor se puede obtener

rapidamente.

El primer paso de esta metodologia, es calcular el valor de Cz(a) . El cual se calcula
con la variable caracteristica ”Area”(A) y 3 factores (K1,K5,K3). Los cuales depende
del equipo y su clase. Para el generador de vapor se selecciona los K para de un inter-
cambiador de calor de tubo y coraza (Tube and shell). Por otro lado, para el ventilador,

un enfriador de aire (Air cooler).
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El valor de CS se calcula con la siguiente ecuacion:

log10C) = K1 + Kslogio(A) + Ks[logio(A)]?

A continuacién, se calcula un factor de correccién debido a la presién de operaciéon
de los equipos (£},). El cual, de manera similar al calculo anterior, se ocupa la presion
de trabajo (P) y se selecciona los factores C, Cy y C5 segin el equipo y su clase. Se
considera que todas las lineas de sC'O, se encuentran a 80 [bar] y la presion de vapor

depende de cada generador de vapor.
Para calcular [, se hace uso de la siguen te ecuacion:

lOglon = Cl + CQZOglOP + 03(l0910P)2

Es necesario aplicar otro factor el cual depende del material de construccién del
equipo (F},), la metodologia no permite mucho valores, pero para ambos equipos se
selecciona acero inoxidable, valores que son obtenido por tabla para cada equipo parti-

cularmente.

Nuevamente, se ocupan otros dos valores (51, B>) que sirven de correccion para los
calculos y junto a los factores de presion y materiales se calcula el costo del equipo

Chm de la siguiente manera. Todos los factores se encuentran en el anexo A.

Com = C)Fyn, = Co(B1 + By F,, F)

Finalmente, este valor hay que actualizarlo, ya que, de acuerdo al autor, todos los
valores se encuentran valorizados en el afio 2001. Por lo tanto, se le aplica una actua-
lizacidon a través de un indice donde el autor recomienda CEPCI (Chemical Plant Cost
Indexes) con un valor base 2001 de 397.

Indice2019
Indice2001

Para el calculo del enfriador por aire, el drea es tabulada en funcidn de la tempera-

Com,2019 = Com 2001 -

tura de entrada del sC'O; al enfriador, extendiendo el trabajo de Correa.
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Figura 4.8: Area del enfriador por aire en funcién de temperatura de entrada. Fuente:
Elaboracién propia

Toma de agua

Se considera un costo por la construcciéon de toma de agua segun la metodologia
propuesta por Voutchkov [22], este valor esta en funcién de los metros cubicos bom-
beado al dia.
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Construction cost (in US $ 1000)

1000

0 40,000 80,000 120,000 160,000 200,000 240,000 280,000 320,000 360,000 400,000

Desalination plant intake flow rate (m*/day)

Figura 4.9: Costo especifico de toma de agua. Fuente: [22]
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Sistema de tuberias de alimentacion

Para estimar el costo de inversion de las tuberias, se considera la distancia y el flujo

de agua. Se ocupa un valor aproximado usado por Mufioz [23].

Bombas de alimentacion

Para estimar el costo del bombeo de agua, se calcula la potencia hidraulica necesaria
para el flujo de agua, altura y desplazamiento para suplir la necesidad de la planta MED.
Se hace uso del calculo utilizado por Muifioz [23]. Donde éste estima que una bomba
de 1,8 MW tiene un valor de 290.000 délares, por lo que se pondrd un numero N de

bombas para suplir la demandada de potencia.

4.4.2. Costos por operacion

Bombeo de agua de mar

Debido a que la geografia de Chile tiene la caracteristica de elevar rapidamente el
terreno al alejarse del mar, es importante establecer una locacién de la planta favorable.
Las dos variables principales son la altura y distancia del traslado de agua. Para este
calculo se considera los célculos experimentales propuestos por Zhou [24], con el cual,

se crea un valor en funcién de la elevacion, distancia y caudal.

Consumo eléctrico MED

De igual manera de como se hizo con los costos de inversion de la planta MED, el
consumo eléctrico podria ser estimado a partir del trabajo de bombas y compresores.
Pero esta informacion no esta disponible, por lo tanto, se usara una estimacién. Com-
pain [25] estima que para producir metro cubico de destilado, se consumen entre 1 a
3 kWh de energia eléctrica. Un valor més acotado es usado por Ghaffour et al. [20],
que estima el consumo eléctrico de las plantas MED de 1.5 a 2 kWh/m3. Branke et al.
ocupa un valor de 2 kWh/m? [21].

Por lo tanto, se usa el valor de 2 kWh/m? siendo el mds usado y logrando ser algo

conservador en lo calculos.
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Operacion y mantenimiento planta MED

Se establecen diversos costos variables para la planta MED. Principalmente éstos
son operacién y mantenimiento € insumos quimicos, buscando un valor conservador
entre Wade et Al. [26], Leiva [27], Reddy [28] y Elsayed [19], se establece un costo de
0,2 USD/m? por destilado producido.

Consumo eléctrico ventilador

Como el disefio del ventilador depende del calor que debe rechazar y este de la con-
figuracidn propuesta, se realiza el calculo para obtener la potencia requerida en funcién

de la temperatura de entrada del ventilador.

Extendiendo el trabajo de Correa se utiliza método de Serth [29]. Se calcula la caida

de presion del lado del aire con la siguiente ecuacion.

Donde, f = 18,93Re=%316(Pr/D,)=%927 N, el numero de filas de tubos, G la
separacion entre tubos y p la densidad del aire.

Y con este se calcula el trabajo necesario:

VAP,
TNe

W

Donde V corresponde a el flujo volumétrico y 1, la eficiencia del ventilador, 7, =
0,8 de acuerdo con Bloch et al. [30].
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La figura a continuacién muestra el resultado de potencia utilizada por el ventilador,

en funcion de la temperatura del C'O; en la entrada del ventilador.
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Potencia eléctrica [kW]

500

250 4

4|0 Gb Sb 160 1é0
Temperatura del CO2 en la entrada al enfriador de aire [K]

Figura 4.10: Potencia eléctrica requerida en funcién de temperatura de entrada del ven-
tilador. Fuente: Elaboracion propia

Costo eléctrico

La planta MED Yy el ventilador utilizan energia eléctrica para operar. Se ocupa el

precio de la electricidad mads reciente entregador por Ministerio de Energia de Chile

usp)

[31], siendo este aproximadamente 0,09 [kWh

4.5. Modelo exergoeconémico

Para evaluar el sistema completo, se hard uso de un anélisis exergoecondémico. Este
andlisis busca incorporar los conceptos termodindmicos y econdmicos en una sola ecua-

cion o sistema de ecuaciones.

Exergia

La exergia corresponde al maximo trabajo ttil que se puede realizar hasta alcanzar
un equilibrio con el punto muerto. El punto muerto corresponde al estado cuando ya no

existe un potencial energético (como temperatura o elevacion) para realizar un trabajo.
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Un ejemplo de esto, es tener dos cuerpos a la misma temperatura. Moran [32]

La exergia especifica total (b [kJ/kg]) se calcula como la suma de la energia fisica,

cinética, quimica y potencial.

b= + N 4 T 4 CH

Energia fisica se obtiene con la siguiente ecuacidn.
PH
e = (h—ho) — (To(s — s0))

Energia cinética se obtiene con la siguiente ecuacion.

Energia potencial se obtiene con la siguiente ecuacion.

eFT = g2

Energia quimica se obtiene con la siguiente ecuacion.

El flujo exergético £ [kWW] se obtiene multiplicando la exergia especifica b [k.J/kg]
por el flujo masico 7 [kg/s]
E=b-m 4.1)

Para el desarrollo de este trabajo, se desprecia la energia cinética y la potencial. Ya

que no representan diferencias considerables en el balance.

Costo de exergia

Para evaluar econémicamente el sistema, es necesario definir cada flujo del sistema

como producto, residuo o combustible. Donde el producto es lo que se obtiene con el
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proceso y el combustible es la fuente de energia.

Estos flujos junto a los costos de inversion y operacion son puestos en la siguiente

ecuacion, que se retomara mds adelante.

CP,tot = OF,tot + Z,flot + ZtOOiM 4.2)

Todos los términos tienen como unidad [U.SD/h). Donde Z., corresponde al cos-
to de inversion y ZOM al costo asociado a operacién y mantenimiento, ambos valores
estan normalizados con la vida util del sistema. C' corresponde a costos de la energia y

los subindices P a productos y F' a combustible.

En este trabajo, se realiza un anélisis a nivel de componente, siendo estos, la planta

de fuerza, los intercambiadores de calor, las plantas MED, y el ventilador.

Planta de fuerza

1(COs) ————————— —  » 3(COY)
Planta de fuerza
2(Q) ——» ——» 4(P)

Figura 4.11: Esquema de flujos que interactian con la planta de fuerza. Fuente: Elabo-
racion propia

Para el caso de la planta de fuerza, se considera como combustible el calor del de

entrada (Eg) y como producto la potencia neta de salida (E4).
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Intercambiadores de calor

1(COs) — - ——————= —» 3(CO2)

Intercambiador

de calor
2(HO) — ot — — — — — — —» 4(H20)

Figura 4.12: Esquema de flujos que interactian con los intercambiadores de calor.
Fuente: Elaboracion propia

Para el intercambiador de calor se considera como combustible el calor cedido por

el sC'O, por lo tanto (El — Eg) y el producto es la energia ganada en el agua, (E4 — Eg)

Plantas MED
1(H20) > —— — - 4(Hz20)
2 (Agua de mar) —— MED —» 5 (Agua fresca)
3(Pe) — —— 6 (Salmuera)
—— 7 (Agua de refrigeracion)

Figura 4.13: Esquema de flujos que interactian con las plantas MED. Fuente: Elabora-
cion propia

Para la planta MED se considera como combustible la potencia eléctrica entregada,

la energia cedida por el vapor y el agua de mar, (Ey + (E1 — E4) + Ej) y el producto
es el agua fresca (E5).

Ventilador

1(COs) ————————— —» 3(CO)

Ventilador
2(Ps) — — » 4(Q)

Figura 4.14: Esquema de flujos que interactdan con el ventilador. Fuente: Elaboracién
propia



Para el ventilador se considera como combustible la potencia eléctrica entregada,

(Eg) y como producto el calor rechazado por el ventilador (E4)

Balance de costos

Se calcula el flujo exergético de cada flujo del sistema con la ecuacién 4.1. A partir
de este, se calcula un flujo de costo para cada flujo del sistema C' [USD/h], multipli-

cando el flujo exergético £ con el costo energético ¢ [USD/kW h] de cada uno.

C=cE

De esta manera, extendiendo la ecuacion 4.2, se suman todos los flujos de productos

y combustible respectivamente para componente.

A partir de la ecuacion 4.2,
d Cp=> Cr+ 2" +2M
se obtiene la siguiente ecuacion,
ZCP'EP:ZCF'CF+ZI+ZOM 4.3)
Los valores de Z! son calculados con la siguiente ecuacién:

_ Costo de capital - CRF

7l
Numero de horas

Donde el nimero de horas corresponde a las horas totales de operacion del equipo,
horas del aino multiplicado por afios de evaluacién del proyecto y un factor de planta.
CREF corresponde al factor de recuperacion de capital (Capital Recovery Factor) que se

calcula con la siguiente ecuacion:

i (14"
(1+4)m—1

Donde i corresponde a la tasa de interés, y n la cantidad de afios.

CRF =

El valor de Z°M corresponde a todos los flujos econémicos no exergéticos. Se cal-

cula en funcién del funcionamiento del equipo, tal que, se obtenga un valor en [USD/h].
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Se plantea la ecuacion 4.3 para cada componente, de esta manera se obtiene un
sistema de ecuaciones. Donde la incognita son los c. Pero se observa que el numero
de ecuaciones es muy superior al numero de incégnitas, por lo que se aplican ciertas

ecuaciones auxiliares.

La principal relacion que se establece es que el costo energético (c) es constante pa-
ra un fluido, por ejemplo, el sC'O, que entra al intercambiador de calor, tiene el mismo

c del que sale, por lo tanto, segtn la figura 4.12 se puede establecer que ¢; = cs.

Aun asi, el numero de incognitas serd mayor, por lo tanto, se establece que el costo

enérgico del sol es cero, igual que todos los flujos que se consideran residuos.

4.6. Creacion del modelo

Se ocupa Python para realizar la ejecucion de todos los programas de manera coor-
dinada, como se menciond anteriormente este prepara archivos de configuracion y eje-
cuta programas externos EES y MED (Fortran) para después leer los archivos de resul-

tados.

Dentro de Python se realizan todos los calculos de costos y resolucion de ecuacio-
nes. Los datos termodindmicos son obtenidos externamente con los programa anterior-
mente mencionados. Otros datos fueron tabulados y leidos con Python, por ejemplo,
las caracterizas del ventilador.

En un punto importante a considerar, es que el flujo de vapor producido por el
generador de vapor es muy superior al consumido por una sola planta MED. Por lo
tanto, se modelan como un numero N de plantas MED instaladas en paralelo. Ocupando

de esta manera, todo el vapor generado por etapa.
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A continuacion, se muestra un diagrama simplificado del proceso ejecutado por

Python.

Se identifica configuracion del ciclo y se crea estructura
de datos

(EES)

Opera intercambiador de calor con las |

condiciones establecidas en la :
| configuracion para la etapa N |
: (EES) }

Calcula numero de plantas MED que se
pueden instalar en paralelo en la etapa N

Ejecuta planta MED con las condiciones |
establecidas en la configuracion para la l
etapa N |
(Fortran) :

¢Hay mas etapas para calcular?
N < Configuracion

Se evalua ventilador
(EES)

Calcula flujo de agua necesarios

Y

Calcula costo de inversion para cada equipo instalado en
funcidn de suvariable caracteristica y costos de operacion

Y

Plantea y resuelve sistema de ecuaciones de
eXergo-economia

Ejecucién de programas
externos

Figura 4.15: Diagrama de bloques del cédigo en Python. Fuente: Elaboracion propia
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Capitulo 5

Analisis y resultados

En un primer lugar se analiza un sistema mas sencillo, con la instalacion de sola-

mente de una etapa de extraccion y sin considerar los costos de bombeo de agua. Ya

que, el bombeo de agua depende de la ubicacion geografica de la planta.

En la figura a continuacién, se muestra un esquema de la instalacion evaluada.

Q (E1s)

VENTILADOR

f Pe (E14)

CO2
(E1s) CO: (E1)
COz (Es) ¢
= co2 e—— Q(E2)
IC -+
- Pe (E4)
Steam Agua
(E7) (Es)
> Agua de mar (Ezn)
Agua MED — Salmuera (Es)
Fresca €—— i i
» Refrigeracion (Ei2)
(E11)
Pe (E10)

Figura 5.1: Diagrama del modelo propuesto con una etapa de extraccion. Fuente: Ela-

boracion propia
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Las ecuaciones de problema exergoecondmico son presentadas en la siguiente tabla.

Sistema Combustible (kW) | Producto (kW) Balance de costo (USD/h) Aux (USD/kWh)
Planta de fuerza Ez (E;, —E'L) + E4 C'g, + 04 = Cl + Cz +0 G =¢5,60=0,60=0
Intercambiador de calor Ej - E]g (E'7 - Eﬁ) 07 + C‘]g = Ca + (;‘6 + Zie Cg=C7,C5 =C13
MED (E7 - E¢) + Eyo + Eyg En Co+Cy+Cri+Cra=Cr+Cs Cro+ ZLy+ ZOM | ¢5=0,¢9 = 0,612 =0
Ventilador (Bys3- B+ By E5 C+Ci5=Cry+ Ciz + Zyews Ci3 =0

Tabla 5.1: Variables y ecuaciones usados en el problema exergoecondmico en modelo
con una etapa. Fuente: Elaboracion propia

Para el calculo de los costos de inversion, es ocupado una evaluacién de 25 afnos

con una tasa del 5 % y una factor de planta de 0,9.

La temperatura de vapor utilizada es de 70 [°C] para este caso.

En la siguiente figura se presenta un esquema de la temperatura del C'O a lo largo

del sistema.

T[°C] ‘ .
IC2 i Ventilador i
131,5 i i
i 1
1 ]
i i
1 ]
1 ]
1 ]
1 ]
i ' MED:1
70 , :
40 Aire :‘Q ! sCO2
Entrada Salida

Figura 5.2: Diagrama de temperatura del modelo con una etapa de extraccién. Fuente:
Elaboracién propia



Los resultados de esta configuracion son los siguientes:

Primera etapa  Unidad

Costo de agua 0,6018 [USD/m3]
Destilado generado 1297 [m3/h]
nimero de plantas MED 422 [-]

Calor de rechazo utilizado 80,93 [MW]

Tabla 5.2: Resultados obtenidos con una etapa de extraccién a 70 °C. Fuente: Elabora-
cién propia

A continuacidn, se instala una segunda etapa después de la primera. De esta ma-
nera, se aumenta el rango de temperatura de extraccion, aumentando el calor utilizado.

En esta segunda etapa, no se ven afectados los resultados termodindmicos de la primera.

T[°C] . . .
ICa (e i Ventilador !
131,5 i ; '
L i
1 1 ]
] 1 ]
1 1 ]
1 1 ]
1 1 ]
i i i MED:
70 ! !
65 | MED:
: : Q :
40 | Aire :‘Q } 5C0:
1 1 1

Entrada Salida

Figura 5.3: Diagrama de temperatura del modelo con dos etapas de extraccion. Fuente:
Elaboracién propia

En la tabla a continuacion se muestra los resultados especificos de la segunda etapa.

Ademas, el resultado combinando ambas etapas como total.
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Segunda etapa  Total Unidad

Costo de agua 0,6351 0,6093 [USD/m3]
Destilado generado 439 1735 [m3/h]
numero de plantas MED 148 570 [-]

Calor de rechazo recuperado 28,72 109,65 [MW]

Tabla 5.3: Resultados obtenidos con dos etapa de extraccion a 70 y 65 °C. Fuente:
Elaboracién propia

De manera similar, se agregan multiples etapas a continuacion descendiendo la tem-

peratura 5 grados Celsius por etapa, para mantener una distancia entre las etapas.

Con una tercera etapa a 60 °C se obtiene los siguientes resultados:

Tercera etapa  Total Unidad

Costo de agua 0,6779 0,6163 [USD/m3]
Destilado generado 221 1957 [m3/h]
nimero de plantas MED 85 655 [-]

Calor de rechazo recuperado 16,62 126,27 [MW]

Tabla 5.4: Resultados obtenidos con tres etapas de extraccion a 70, 65 y 60 °C. Fuente:
Elaboracion propia

Con una cuarta etapa a 55 °C se obtiene los siguientes resultados:

Cuarta etapa  Total Unidad

Costo de agua 0,6933 0,6212 [USD/m3]
Destilado generado 146 2104 [m3/h]
numero de plantas MED 70 725 [-]

Calor de rechazo recuperado 13,77 140,04 [MW]

Tabla 5.5: Resultados obtenidos con cuatro etapas de extraccion a 70, 65, 60 y 55 °C.
Fuente: Elaboracion propia
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Finalmente, con una quinta etapa a 50 °C se obtiene los siguientes resultados:

Quinta etapa

Total Unidad

Costo de agua 0,7393
Destilado generado 117
ndmero de plantas MED 69
Calor de rechazo recuperado 13,62

0,6269 [USD/m3]
2220 [m3/h]
794 [-]
153,66 [MW]

Tabla 5.6: Resultados obtenidos con cinco etapas de extracciéon a 70, 65, 60, 55 y 50

°C. Fuente: Elaboracién propia

Con esa configuracion de 5 etapas de extraccion, se reutilizan 153,66 [MW] de los
209 [MW] disponibles es decir un 73,5 % del calor residual.

Estos resultados son resumidos en las siguientes tablas. En la tabla a continuacion,

se muestra los valores especificos de cada etapa, en una instalacion de 5 etapas.

Costo de destilad Calor utilizad
N°etapa Temp. Etapa osto €e destitado Destilado [m3/h] alor uttizado
[USD/m?] [MW]
1 70 0,599 1297 80,9
2 65 0,633 439 28,7
3 60 0,676 222 16,6
4 55 0,692 147 13,8
5 50 0,739 117 13,6
Total - 0,627 2220 153,7

Tabla 5.7: Resumen de resultados especificos para cada etapa instalada en un sistema
de 5 etapas sin considerar el costo de bombeo. Fuente: Elaboracién propia
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En la tabla a continuacién, se muestra los valores acumulados para diferente nimero

de etapas instaladas.

N° et Costo de destilad
ctapas 0oSto ae aestllaao Destilado [m3/h] Calor utilizado [MW]

instaladas [USD/m3]
1 0,602 1297 80,9
2 0,609 1735 109,7
3 0,616 1957 126,3
4 0,621 2104 140,0
5 0,627 2220 153,7

Tabla 5.8: Resumen de resultados para diferentes nimero de etapas instaladas sin con-
siderar el costo de bombeo. Fuente: Elaboracién propia

Como se puede observar en la tabla 5.8, el costo total del agua, no aumenta de ma-
nera considerable, a pesar que el costo de especifico de cada etapa si lo hace como se
observa en la tabla 5.7. El costo aumenta debido a que, al bajar la temperatura, la planta
MED se encuentra cada vez mads lejos de su punto optimo. Por otro lado, cada vez se
genera menos vapor, por lo tanto, menos destilado. Es por este motivo que, al realizar

un promedio ponderado, las ultimas etapas aportan una pequea fraccion del costo.

A continuacidn, se presenta una tabla con las temperaturas del C'O, a la salida de

cada etapa, junto con las eficiencias exergéticas de los equipos.

N°de Temperaturade CO2 Eficiencia Eficiencia
etapa en salida de la etapa generador de vapor planta MED

1 85,0 60,73 % 10,60 %
2 71,0 78,63 % 9,86 %
3 63,7 84,62 % 9,61 %
4 58,2 85,01 % 9,16 %
5 534 82,67 % 8,69 %

Tabla 5.9: Resultados de temperatura de C'O- y eficiencia exergética para cada etapa en
un sistema con 5 etapas instaladas.



Como se observa en la tabla 5.9, la temperatura del C'O, desciende desde 131,5
[°C] hasta 53,4 [°C]. Teniendo en mente el limite de 40 [°C], se logra ocupar gran parte

del rango disponible.

A continuacion, se describen los costos de inversion obtenidos para esta configura-

cion.

N° etapas Inversion Costo de destilado

instaladas [MM USD] [USD/m?3]
Solo
132 -

ventilador

1 113 0.602

2 129 0.609

3 138 0.616

4 144 0.621

5 150 0.627

Tabla 5.10: Resumen de costo de inversion en funcidn del nimero de etapas instaladas.
Fuente: Elaboracion propia

Como se puede observar, en la tabla 5.10, instalar una etapa de vapor resulta te-
ner el menor costo de inversion, incluyendo el caso original de rechazar todo el calor
con un ventilador. El costo de inversion aumenta a medida que se instalan mds etapas.
Cabe mencionar que no se realiza la evaluacién econémica, considerando la venta del

destilado producido y el flujo obtenido del destilado.
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A continuacion, se presentan dos gréficos de torta, indicando la distribucién de los
costos de inversion. El primero para una etapa instalada, y el segundo para cinco etapas

instaladas.

MED
MED 45.8%
34.7%

0.0% Bombas + Piping
.0%

4.6% Toma de agua

0.0% Bombas + Piping 2.5% IC
2.2% Toma de agua

0.7% IC

62.5% 47.0%
Ventilador Ventilador

(a) Una etapa instalada (b) Cinco etapas instaladas

Figura 5.4: Distribucién de costo de inversion para diferente nimero de etapas instala-
das. Fuente: Elaboracion propia

Como se observa en las figuras 5.4, el costo de inversion es principalmente la insta-
lacién de las plantas MED vy el ventilador. Como es de esperarse, al instalar mds etapas
(figura 5.4 (b)) y por lo tanto, disminuir més la temperatura del sC'O,, el costo del ven-
tilador se ve disminuido. Reduciendo su costo con una etapa a un 83,3 % del original,

y con 5 etapas a un 53,3 % del original.

Al incluir los valores de traslado de agua, existe el problema, que en la cercania
del borde costero la condicidon solar no es favorable. Por lo tanto, la instalacion de una
planta de fuerza solar no es aconsejable. Al contrario, al alejar la planta de la costa, el

costo por traslado de agua aumenta.

Con esto en mente, se busca una locacién préxima a la costa con una radiaciéon
aceptable. A través, de la plataforma Explorador Solar del Ministerio de Energia y en
conjunto con el software Google Earth Pro. Se determina un punto intermedio de ambas
condiciones, cercano a la ciudad de Antofagasta, a 18 km de la costa con una elevacién

de 650 m.s.n.m. y con una radiacion directa normal promedio de 9,60 [kWh/m?/dia].
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Este punto es mostrado en la siguiente figura.

Figura 5.5: A la izquierda, muestra de explorador solar, a la derecha mapa de elevacion.
Fuente: Explorador solar y Google Earth Pro respectivamente

En la tabla a continuacion, se muestran los resultados obtenidos en esta locacion.

Estos resultados corresponden a los valores especificos de cada etapa.

N° etapa Temp. etapa [°C] Costo [USD/m?®] Destilado generado [m3/h]

1 70 2.909 1297
2 65 4.727 439
3 60 7.432 221
4 55 7.183 146
5 50 11.451 117
Total - 4.449 2221

Tabla 5.11: Costo de agua y destilado generado para diferentes ndmero de etapas con-
siderando costo de bombeo. Fuente: Elaboracion propia

Como se observa en la tabla 5.11, los costos suben considerablemente, sobre todo en
las etapas de menor temperatura. Esto es debido a que la planta MED requiere mas agua
de enfriamiento por unidad de destilado a medida que esta disminuye su temperatura,

como se observa en la figura 5.6 a continuacion.
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Figura 5.6: Consumo especifico de agua de mar de planta MED por etapa de extraccién
de disefio propuesto. Fuente: Elaboracion propia

A continuacién, de manera similar a la figura 5.7 se presentan dos gréficos de torta,
indicando la distribucion de los costos de inversion considerando el costo de bombeo.

Un gréfico para el sistema de una sola etapa, y otro para cinco etapas instaladas.

Bombas + Piping
42.5%

Bombas + Piping
25.7%

2.7% Toma de agua

1.6% Toma de agua
0.5% IC 1.4% IC

27.0%
Ventilador

46.4%
Ventilador

(a) Una etapa instalada (b) Cinco etapas instaladas
Figura 5.7: Distribucién de costo de inversion para diferente nimero de etapas instala-

das considerando traslado de agua. Fuente: Elaboracién propia

En la figura 5.7 se observa como se afectan los costos de inversion al instalar una o
cinco etapas.
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Comparando la distribucién de la inversion en la figura 5.7, con la figura 5.4. Se
observa como el costo de los sistemas de piping y las bombas representan gran parte de

la inversion.

A continuacion, se muestra la distribucion de los costos del destilado. Se presentan

grificos de manera paralela, para el sistema con y sin considerar costos de bombeo; de

1 hasta 5 etapas instaladas.

Ndmero de etapas: 1

Recuperacion

de capital,
67.5%

o, Potencia
6.3% electrica
ventilador
10.8%
oO&M
0.0%
15.5% Bombeo
Potencia
electrica MED
(a)
Ndmero de etapas: 2
Recuperacion
de capital
65.0%
o, Potencia
5.3% electrica
ventilador
12.2%
o&M

0.0%

17.5% Bombeo
Potencia
electrica MED

(b)

Bombeo

Numero de etapas: 1

Potencia

electrica MED
5.2%

Recuperacion
30 4°ye capital
.4%

Potencia
2.1% electrica
N ventilador
36% 0 &M

58.7%
Bombeo

()

NdGmero de etapas: 2

Potencia
electrica MED
4.8%
Recuperacion
26 z%ie capital

Potencia
1.4% electrica
3.3% (\J/es??dlador

64.3%

€3]

Continua en la siguiente pagina...
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...Continuacién

NUmero de etapas: 3

Recuperacion
de capital
64.2%

Potencia
4.9% electrica
ventilador
0.0%
18.2% Bombeo
Potencia
electrica MED
(c)
NUmero de etapas: 4
Recuperacion
de capital
63.8%
Potencia
4.7% electrica
ventilador

0.0%

18.6% Bombeo
Potencia
electrica MED

(d)

NUmero de etapas: 3
Potencia
electrica MED
4.3%

Recuperacion
24 l%:ie capital

Potencia
1.2% electrica

3.0% (xsegt[uador

67.5%
Bombeo

(h)

NUmero de etapas: 4
Potencia
electrica MED
4.1%

Recuperacion
23 2%je capital

Potencia
1.0% electrica

2.8% 6%!%3(10!’

68.9%
Bombeo

®

Continua en la siguiente pagina...
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...Continuacion

Ndmero de etapas: 5
Ndmero de etapas: 5
Recuperacion Potencia
de capital electrica MED
63.6% 3.8%

Recuperacion
22.1"/9e capital

Potencia
0.9% electrica

2.6% gegtipdor

Potencia
4.5% electrica
ventilador

70.6%
Bombeo
0.0%
18.8% Bombeo
Potencia
electrica MED

@

(e)

Figura 5.8: Distribucién de costos de operacion para evaluacién sin bombeo (a,b,c,d,e)
y con bombeo (f,g,h,i,j) para diferentes nimeros de etapas instalada. Fuente: Elabora-
cién propia

Como se observa en la figura 5.8, los costos asociados al bombeo de agua represen-

tan la mayor parte de los costos del destilado.

Al aumentar el nimero de etapas del sistema, la diferencia de la distribucion de los
costos disminuye respecto al sistema con una etapa menos. Es decir, el graficod y e
son mds similares que los graficos a y b. Esto es debido a que, las dltimas etapas son de

menor tamafio respecto a las primeras. Por lo tanto, estas afectan en menor medida.

Una manera de hacer viable el costo de 4,45 [USD/m?] presentando en la tabla
5.11, es realizar una contribucién con una empresa minera. Las cuales, tienen un con-
sumo elevado de agua. Hoy en dia se esta implementando utilizar agua de mar para los
procesos mineros [33]. Por lo tanto, se podria considerar esta planta como una esta-
cién de paso de una linea de traslado de agua mucho mds larga. Donde los costos estén

justificados en conjunto con la inversion minera.

La figura a continuacion muestra como se estima el consumo de agua de mar en las

empresas mineras de Chile.

52



v ' 11,7 114 109 10,8 10,8

o , X , A

o 12 106 106 102 10707700 105
91 _ 95 4 4

10,7

8
53
6 42
4 2,4 W25 2,6
2 03 Mo,z o7 10 g I I
0 - - - | | .
g 8 ¢ 9 8 § T 8 28 2 82 2 82 8 B 8 2 =
o o o o o o
n © ~ ) o o - o~ o < N ©
~N ~N ™ ~N ~N ™~ — = o - - ~ ~ ~ o~ N ~ ~
o o o o o o o o o o o
~ ~ ~ ~ ~ ~ ~ ~ ~ ~ ~ ~

M Agua Fresca M Agua de mar

Figura 5.9: Evolucion del consumo esperado de agua fresca y agua de mar en la mineria
del cobre entre los afios 2009 y 2026. Fuente: [33]

A su vez, una opcion para tratar los flujos de aguas residuales es mezclar la sal-
muera y el flujo de refrigeracion resultante. Como se explicé anteriormente, a medida
que se disminuye la temperatura de vapor, aumenta el flujo requerido de refrigeracién
por unidad de destilado. A su vez, disminuye la cantidad de destilado producido. Por
lo tanto, como se observa en la tabla 5.12 a continuacion, cada etapa extra agrega mas
agua de refrigeracion por unidad de destilado. Por lo tanto, al combinar estos dos flujos,

el resultado contiene menos salinidad.

_No etapas Flujo [m3/s] Temperatura [°C] Salinidad [ppm)]
instaladas

1 1,91 33,61 41.587

2 3,16 31,58 40.346

3 4,23 30,50 39.496

4 491 30,27 39.162

5 5,83 29,92 38.703

Tabla 5.12: Flujo mezclado de salmuera y agua de refrigeracion para diferentes nimero
de etapas instaladas. Fuente: Elaboracion propia

Como se puede observar en la tabla 5.12, al mezclar los flujos residuales de refri-
geracion y salmuera, la salinidad y la temperatura disminuyen al instalar mas etapas.
Los valores para cinco etapas no representan un gran cambio respecto a las condicio-

nes normales del agua de mar. Por otro lado, también se observa como el flujo de agua
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aumenta al instalar mds etapas.

De acuerdo con Cisternas et al. [34] los complejos mineros mas grande de Chile
que hacen uso de agua de mar de forma directa, son la Minera Centinela y la minera
Sierra Gorda, que ocupan entre 780 y 1.500 [L/s] y 1.315 [L/s] respectivamente. Tam-
bién se encuentran las mineras Michilla (23), Las Cenizas Taltal (55), Mantos de la
Luna (5), Antucoya (280), Pampa Camarones (25). Por otro lado, se proyecta 670 [L/s]
para 2019. Sumando un total entre 2.901 y 3.621 [L/s] de agua de mar de uso directo.

No obstante, también hay empresas que desalan el agua de mar sumando en total
entre 1.220 y 1.520 [L/s]. Proyectado entre 7.803 y 8.953 [L/s] para el 2019, de la cua-
les, dependiendo del método de desalinizacion puede afectar negativamente la salinidad

adicional respecto a los 35.000 [ppm] originales del agua de mar.

A continuacién, se muestra un grafico que compara la situacion de diferentes paises

que hacen uso de agua de mar dentro de la mineria.
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4 Transportation (Capex cost)
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Figura 5.10: Costo por uso de agua de mar en diferentes paises mineros con depdsitos
en altura. Fuente: [34]

Como se observa en la figura 5.10, costo de desalinizacion son similares en todos
los paises. La gran diferencia se encuentra en los costos de inversion y operacion del
transporte. Estos costos estdn relacionados principalmente con la altura de los depdsitos

mineros. Donde las empresas chilenas se encuentran en una gran desventaja. Al realizar
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un trabajo en conjunto es posible beneficiar ambos procesos, al repartir los costos de

traslado de agua dentro de lo que el mercado permita.
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Capitulo 6

Conclusiones y recomendaciones

Conclusiones especificas

En la actualidad, la desalinizacidn térmica es poco utilizada debido a las mejoras de
la tecnologia en 6smosis inversa. No obstante, las plantas de desalinizacion tipo MED

son las plantas térmica con mejor eficiencia.

El modelo de CO2 estudiado tiene un rango de temperatura favorable para utilizar
con una planta MED, ya que, rechaza calor a una temperatura mayor a la temperatu-
ra de operacién de la planta MED. Por otro lado, el modelo MED utilizado permite
trabajar en todo el espectro real de una planta MED pero es necesario poner ciertas

restricciones para utilizar el modelo correctamente.

Se logr6 construir un modelo numérico que permite acoplar ambos sistemas con

distintas configuraciones obteniendo los resultados operacionales y econdmicos.

Con el modelo construido se logré plantear distintas configuraciones donde se ana-
liz6 termodindmicamente y econdmicamente cada variable y como estas afectan al sis-

tema.
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Conclusiones generales

A partir del estudio termodindmico y sus resultados, es posible concluir que el aco-
plamiento de una planta de fuerza de un ciclo de sC'O, con una planta de desalinizacion
MED es técnicamente factible.

De acuerdo con los modelos ocupados, se puede estimar que se puede producir has-
ta 15 [m®/h] de destilado de agua por cada 1 [MW] de potencia entregada por la planta
de fuerza. Con la configuracion mas extensa, se puede reutilizar hasta un 73 % del calor
residual de la planta de fuerza. Modificando de esta manera, el sistema de rechazo de
calor de la planta de fuerza. Encontrando un punto minino de los costos de inversion,
al instalar una etapa de extraccion de calor mediante la generacion de vapor y otra me-

diante un ventilador.

Por otro lado, para evaluar econdmicamente el acoplamiento, se debe considerar
la locacion geografica de la planta. Ya que esta afecta en gran medida los costos de
destilado producido. Una ubicacion cercana a la costa logrard un costo por debajo del
mercado, pero al aumentar la distancia del punto de extraccion, y con més efecto, la
altura, los costos se elevan rdpidamente. Lo que resultaria un costo muy elevado para

poder competir en el mercado.

En este punto, también es importante determinar la fuente de calor de la planta de
fuerza, pues en este trabajo se considero como una planta solar. Pero el ciclo de sC O,
puede trabajar con cualquier fuente de calor. Lo que removeria la restriccién de una

locacién con buena radiacién solar.

Existe una oportunidad en la industria mineria debido a su aumento de uso de agua
de mar. Lo que permite reducir los costos de traslado de agua tanto como para la gene-

racion de agua como para la mineria.
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Recomendaciones

Durante el desarrollo de este trabajo, se identificaron algunas oportunidades de tra-

bajo futuros, o recomendaciones para otros trabajos.

= Mejorar la evaluacion econdmica de una planta MED a través de la evaluacion a

nivel de componentes de esta.

= Considerar el problema con la planta de fuerza fuera del punto de disefio, lo que

modificaria el flujo y temperatura del CO2 que rechaza calor.

= Buscar una locacién optima, considerando como afecta la radiacion solar a la
planta de fuerza y como esta afecta la produccion de destilado junto al traslado

de agua de alimentacion.

= Mejorar la eficiencia del c6digo, unificando los lenguajes de programacion y
usando un lenguaje de bajo nivel. En el trabajo realizado el cuello de botella
fue el software EES, que requeria mas tiempo para abrir y cerrar al momento de

realizar un calculo.
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Anexo A

Calculo de costo de inversion

Factores de equipos por caracteristica:

Descripcién de Capacidad, Tamafio Tamafio

Tipo de equipo . K, K K; . . .
equipo unidad minimo maximo
. Tubo y coraza 43247 -0.3030 0.1634 Area, m2 10 1.000
Intercambiador de calor . . P
Enfriador por aire  4,0336 00,2341  0,0497 Area, m? 10 10.000

Tabla A.1: Extracto de tabla A.1 de [1]

Factores de correccion por presion:

Tipo de equipo Descripcién de equipo Cy Cy Cs Rango (barg)
0 0 P<5
Tubo y coraza (Ambos)
0,03881 -0,11272 0,08183 5< P <140
. 0 0 P<5
Intercambiador de calor Tubo y coraza (Solo tubos)
-0,00164 -0,00627 0,0123 5<P< 140
Enfriador por aire 0 0 0 P<10

-0,1250  0,15361 -0,02861 10 <P <100

Tabla A.2: Extracto de tabla A.2 de [1]
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Factores de correccion de equipo:

Tipo de equipo Descripcion de equipo By  Bs
) Tubo y coraza 1,74 1,55
Intercambiador de calor . )
Enfriador por aire 0,96 1,21

Tabla A.3: Extracto de tabla A.4 de [1]

Valores de correccion de materiales:

Type of Exchanger CS Al  SS

Air Cooler 1,00 1,42 293

Tabla A.4: Valores tabulados de grafico A.18 de [1]

Shell-CS CS Cu CS SS CS N1 CS Ti
Exchanger Type Tube-CS Cu Cu SS SS Ni NI Ti Ti

Fixed tube, sheet,

1,00 1,35 1,69 1,81 2,73 2,68 3,73 4,63 11,38
or U tube

Tabla A.5: Valores tabulados de grafico A.18 de [1]



Anexo B

Ecuaciones

Calor Especifico a Presion Constante La correlacion para el calor especifico utili-
zada por [14].
Cpsw = A+ BT + CT? + DT?

Donde:
A =4206,8 — 6,61975, + 1,2288 - 107>5>

B =—1,1262 45,4178 - 10725, — 2,2719 - 1075
C'=1,2026-10"* —5,3566 - 1075, + 1,8906 - 10~°S
D =6,8777-10"" + 1,517 -107°5, — 4,4268 - 107°S>

donde C'p estd en [kJ/kg°C], T en [°C] y la salinidad Sp en [gr/kg]. La correlacion es
vélida para0 < T < 180 °C y 0 < X < 180 [gr/kg] con una exactitud de +0, 28 %.
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