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Resumen 
Esta tesis presenta el diseño termodinámico y dimensionamiento de componentes 
de un sistema de refrigeración por absorción con la mezcla amoníaco-agua. La 
primera parte detalla el modelo termodinámico construido a partir de balances de 
materia y energía, con la respectiva implementación en el software EES. 
Seguidamente se utilizan las condiciones determinadas por este modelo para 
dimensionar los equipos de transferencia de calor con el software HTRI. Por último 
se hace un análisis de rentabilidad del presente sistema comparándolo con el 
sistema tradicional de refrigeración por compresión de vapor.  
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Abstract 
This thesis presents a thermodynamic design and dimensioning of the components 
for an absorption refrigeration system for the binary mixture ammonia-water. The first 
part gives in detail the thermodynamic model build based on matter and energy 
balances, with an implementation in Engineering Equation Solver (ESS) software. 
After that, the conditions obtained with the thermodynamic model are used to 
dimension the heat transfer equipment using HTRI software. Finally, a profitability 
analysis is presented, comparing the absorption system with the traditional vapor 
compression refrigeration system.  
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Los anexos correspondientes a la parte del dimensionamiento de equipos, es un 
resumen de los principales resultados obtenidos con el software HTRI. La 
información completa y detallada del diseño se encuentra de manera digital en el 
CD adjunto. 



1. INTRODUCCIÓN 

El aparecimiento de los cloro-fluro carbonados(CFCs) o más conocidos como 

freones, fue en los treintas un gran boom en la refrigeración que permitió solucionar 

problemas relacionados con la toxicidad, flamabilidad, estabilidad química, 

compatibilidad de materiales de los refrigerantes naturales, además ofrecían una 

amplia gama de temperaturas de refrigeración. Sin embargo no fue hasta 1974 cuando 

Rowland y Molina publicaron su artículo “Daño en la Capa de Ozono por la Emisión de 

CFCs a la Atmósfera”, que la comunidad internacional se alarmó por las terribles 

consecuencias que esto traía al planeta. Entre las más importantes consecuencias 

están: incrementos de cáncer de piel, cataratas, debilidad del sistema inmune, daño 

del ADN; efectos adversos  en los sembríos y ecosistemas terrestres y acuáticos. Por 

esta razón en 1987 las naciones industrializadas firmaron el Protocolo de Montreal 

donde se prohibió el uso de CFCs e incluso se creó el ODP o potencial de daño al 

ozono por sus siglas en inglés que permite cuantificar el daño que las diferentes 

sustancias causan a la capa. 

Por otro lado el calentamiento global también es un problema que concierne a 

los CFCs. Al ser los CFCs capaces de absorber más ondas largas de radiación 

comparado con los gases tradicionales contribuyen de manera significativa a la 

generación de temperaturas altas en el globo. El factor que mide esta contribución es 

el GWP o potencial de calentamiento global por sus siglas en inglés. Existen dos 

maneras de contribuir a calentamiento global: la emisión directa de gases de 

invernadero y la indirecta que se refiere a una cadena de demanda que finaliza en la 

emisión de CO2 a la atmosfera relacionada con la eficiencia de los ciclos energéticos. 
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Con este precedente queda claro que la búsqueda de un refrigerante amigable 

con el ambiente que tenga el ODP y el GWP tan bajo como sea posible sea 

potenciado para el uso masivo y remplazo de los CFCs. Además el uso de sistemas 

eficientes o que utilicen energía de bajo grado es importante para disminuir las 

emisiones de CO2 directa o indirectamente.  

Una de las alternativas es el uso de refrigerantes naturales como hidrocarburos 

o amoníaco. Este último considerado uno de los mejores refrigerantes tiene 

potenciales importantes ya que además de sus cualidades termodinámicas su uso en 

sistemas novedosos que disminuyen el consumo de energía eléctrica es factible. Por 

otro lado el amoníaco está asociado a ciertos riesgos dada su inflamabilidad y 

toxicidad, los cuales con un buen diseño y manufactura de los equipos más sistemas 

de detección de fugas permite el manejo seguro de la sustancia.  El VARS (Vapor 

Absortion Refrigerant System) o sistema de refrigeración por absorción de vapor por 

sus siglas en inglés  permite la reutilización de energía térmica residual que reemplaza  

en un buen porcentaje la energía eléctrica necesaria para el funcionamiento de un 

compresor necesario en un habitual sistema de refrigeración por compresión de vapor.  

En adelante el sistema de refrigeración por absorción de vapor se conocerá 

como “VARS”. La presente tesis tratará sobre el ciclo VARS correspondiente a la 

mezcla amoníaco-agua. 
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2. MARCO TEÓRICO 

 

2.1 Introducción a los sistemas de refrigeración po r absorción 

El sistema de refrigeración por absorción puede ser entendido como la 

combinación de 2 ciclos de conversión energética ideales. Si observamos 

detenidamente dos ciclos de Rankine, el uno el ciclo de bomba de calor o refrigeración 

(ya que son los mismos) y el otro de generación de energía como se muestra en la 

Figura 2.1, podremos darnos cuenta que ambos pueden ser combinados si se ajustan 

los fluidos que trabajan en cada uno de los ciclos y sus correspondientes direcciones 

de flujo. De esta manera si se cumplen ciertas condiciones el compresor y turbina 

necesarios para dichos ciclos pueden ser eliminados al combinarse los ciclos. Las 

condiciones que se deben cumplir son:  

• El flujo que sale de la caldera del ciclo de generación de energía debe 

tener la misma presión alta y relación de flujo del condensador que pertenece al 

ciclo de refrigeración. 

• El flujo que sale del evaporador del ciclo de refrigeración debe tener la 

misma baja presión y relación de flujo que el condensador perteneciente al ciclo de 

generación de energía. 

 

Sin embargo existe todavía un limitante. Para lograr diferentes temperaturas 

para la evaporación en la caldera del ciclo de generación y en el condensador del ciclo 

de refrigeración, el fluido en la caldera debe evaporarse a una temperatura mayor que 

la del condensador del ciclo de refrigeración. Esto se puede lograr cuando el vapor en 

la caldera es evaporado de una mezcla con un fluido que posee una temperatura de 

ebullición más alta. Este fluido es generalmente llamado absorbente. Solamente 
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mezclando refrigerante y absorbente en la parte del ciclo de generación es posible el 

funcionamiento de refrigeración por absorción. El absorbente restante de la ebullición 

dentro de la caldera es recirculado hacia el condensador del ciclo de generación 

donde el fluido proveniente del evaporador del ciclo de refrigeración será absorbido 

dentro del absorbente, por lo que el condensador cambiará su nombre a absorbedor. 

Por esta razón la Figura 2.1 b  posee una válvula reductora de presión que hace 

recircular el absorbente en el ciclo de generación. 

De esta manera se puede entender el ciclo de refrigeración por absorción como 

la combinación de dos ciclos de Rankine.  

Como en todo análisis de ciclos termodinámicos es necesario determinar un 

referente del ciclo ideal sin irreversibilidades y pérdidas. Para este caso se utiliza las 

definiciones de los ciclos ideales de Carnot tanto para el ciclo de refrigeración, como 

para el de generación de energía. Además se asume que la transferencia de calor 

ocurre en cada uno de los procesos se da a una temperatura fija. Combinando ambos 

ciclos se determina la eficiencia máxima del ciclo de refrigeración por absorción. 

Figura 2.1 Combinación de dos Ciclos Rankine.       a) Refrigeración; 

 b) Generación de energía. (Obtenido de Absortion Chillers and Heat Pumps) 
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De esta manera tenemos que  el ciclo de Carnot para la generación de energía  

se puede representar en el diagrama Temperatura-Entropía o diagrama T-s que se 

presenta en la Figura 2.2. El proceso A-B muestra la adición isotérmica de calor �� a 

una temperatura �� del fluido durante la evaporación generalmente realizada en un 

caldero. El proceso B-C es la producción isoentrópica de trabajo, generalmente 

obtenido a través de una turbina ideal. El proceso C-D es la transmisión de calor 

isotérmica a temperatura � del fluido, expulsando hacia los alrededores el calor �  

generalmente utilizando un condensador. El proceso D-A es el trabajo necesario para 

realizar la compresión isoentrópica generalmente realizado por una bomba ideal. 

Cuando se asume que todo el proceso es reversible, el área encerrada en ABCD 

representa el trabajo neto producido �, el área CDEF es la cantidad de energía 

térmica �  entregada a los alrededores asumiendo que E y F están a una temperatura 

de 0K. La suma de estas dos áreas ABFE es la cantidad de calor �� entregada al ciclo 

cumpliendo así la primera ley de la termodinámica: 

�� ! � "�       2.1 

 

Figura 2.2 Diagrama T-s del Ciclo de Carnot para la generación de energía (Obtenido de 
Absortion Chillers and Heat Pumps) 
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 La eficiencia del ciclo se puede hallar dividiendo el beneficio, es decir �, para 

el costo de operar el ciclo, que en este caso es  ��. Así se pude definir la eficiencia de 

Carnot como: 

� !
#

$%
       2.2 

Utilizando la segunda ley de la termodinámica para el Ciclo de Carnot se puede 

definir: 

$%
&%
'

$(
&(
! 0       2.3 

Reemplazando las ecuaciones 2.1 y 2.3 en 2.2 se puede obtener: 

� !
&%*&(
&%

      2.4 

La ecuación 2.4 se define como la el factor de eficiencia de Carnot para un ciclo 

de generación de energía. 

Haciendo un análisis muy parecido al anterior para el ciclo de refrigeración 

mostrado en la Figura 2.3 se puede obtener el coeficiente de rendimiento para un 

Ciclo de Carnot de refrigeración. Este se define como: 

 ��� !
&+

&(*&+
       2.5 

 

Figura 2.3 Diagrama T-s del Ciclo de Carnot para refrigeración (Obtenido de Absortion 
Chillers and Heat Pumps) 
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Ambos  ciclos, el de generación de energía y el de refrigeración se pueden 

combinar en uno solo. Se asume que el trabajo producido por el ciclo de generación es 

exactamente igual al requerido por el ciclo de refrigeración. En la Figura 2.4 se 

presenta el nuevo diagrama T-s combinado. 

 

Figura 2.4  Diagrama T-s. Ciclo de Carnot combinando generación de energía/ refrigeración  
o Ciclo Carnot de Refrigeración por Absorción (Obtenido de Absortion Chillers and Heat Pumps) 

 

En este ciclo se sube la temperatura de �, a �  utilizando la energía entregada 

�� en el proceso isotérmico AB realizado a temperatura ��. El efecto refrigerante esta 

dado por �,, y de esta manera se puede definir el ��� del “Ciclo de Carnot de 

Refrigeración por Absorción” como: 

��� !
$+
$%

      2.6 

Aplicando la primera y segunda ley de la termodinámica se puede expresar la 

ecuación 2.6 en función de las temperaturas: 

���-./012 !
&%*&(
&%

&+
&(*&+

     2.7 

Se puede apreciar que el  ��� del  “Ciclo de Carnot de Refrigeración por 

Absorción” es la eficiencia del ciclo de generación, ecuación 2.4,  multiplicada por el 
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coeficiente de rendimiento del ciclo de refrigeración, ecuación 2.5. Es evidente que el 

ciclo de refrigeración por absorción  trabaja a tres temperaturas a diferencia del ciclo 

de refrigeración por compresión que se desarrolla a dos temperaturas. De esta manera 

tenemos que �, es la temperatura de evaporación, �  es la temperatura de dispersión 

de calor del condensador y absorbedor, y �� es la temperatura de generación. 

Podemos concluir entonces que el coeficiente de rendimiento del Ciclo de Carnot de 

Refrigeración por Absorción incrementa si:   

1. La temperatura de evaporación incrementa. 

2. La temperatura de generación incrementa. 

3. La temperatura de dispersión de calor (del condensador y 

absorbedor) disminuye. 

 

2.2  El VARS y sus componentes 

En la parte anterior se ha descrito el Ciclo de Refrigeración por Absorción desde 

un punto de vista termodinámico teórico. Sin embargo para poder realizar todas las 

operaciones necesarias descritas teóricamente son necesarios varios componentes 

básicos de un ciclo de refrigeración por compresión común como son: 

• un evaporador 

• un condensador y  

• una válvula de expansión para refrigerante. 

Además de estos tradicionales componentes, el VARS utiliza los siguientes 

equipos: 

• un absorbedor 

• una bomba de solución 

• una válvula de expansión para la solución 
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• un intercambiador de calor  de solución interno y 

• un generador 

Para introducir una idea general del funcionamiento se presenta la Figura 2.5 la 

cual muestra los principales componentes  del VARS interconectados. Podemos 

comenzar la explicación del sistema en el punto 1 donde la solución refrigerante-

absorbente líquida (rica en refrigerante) es  succionada por la bomba y comprimida 

hasta el punto 2. Esta misma solución adquiere energía calórica a partir de un 

intercambiador de calor y de esta manera acerca su temperatura a la del generador 

llegando al punto 3. Ya dentro del generador se transfiere calor lo que permite al 

refrigerante separase del absorbente en ocasiones con ayuda de una columna de 

destilación, de esta manera se generan dos flujos uno de refrigerante puro en el 

punto 7 mientras que solución pobre en refrigerante es recirculada, lo que 

corresponde en el gráfico al punto 4. La solución pobre en refrigerante posee gran 

cantidad del calor que se le entregó en el generador por lo que es ingresada en un 

intercambiador de calor para que precaliente el flujo 2-3 de solución rica en 

refrigerante que va hacia el generador. A la salida del intercambiador de calor, punto 

5, una válvula de expansión es la encargada de reducir la presión para que el fluido 

rico en absorbente llegue al punto 6, donde ingresa al absorbedor el cual por un 

fenómeno regido por transferencia de masa logra enriquecerse con refrigerante 

proveniente del flujo 10 llegando una solución rica en refrigerante al punto 1. 

Volviendo al flujo número 7, correspondiente a la salida de refrigerante puro en 

forma de vapor del generador, este refrigerante va a pasar al condensador el cual 

expulsa principalmente el calor obtenido en el proceso de refrigeración hacia los 

alrededores, permitiendo la condensación del fluido. El refrigerante llega al punto 8 

en forma líquida gracias al calor expulsado en el condensador y al pasar por la 
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válvula de expansión, esta reduce la presión del fluido obligando al refrigerante a 

llegar al punto 9 en dos fases con una calidad más próxima a cero. Ya en el 

evaporador, el líquido refrigerante se vaporiza totalmente absorbiendo calor del 

ambiente resultando la capacidad frigorífica del sistema. Pasando el punto 10 el 

vapor de refrigerante entrará en contacto con solución pobre en refrigerante 

proveniente del generador. Después del proceso de absorción la solución rica en 

refrigerante es absorbida por la bomba, así completándose el ciclo.     

Desde los puntos 7 al 10 el VARS y el sistema de refrigeración por 

compresión comparten componentes, la diferencia radica en que un compresor 

reemplaza a todos los componentes existentes entre los puntos 10 y 7. Por esta 

razón el VARS es un ciclo que utiliza la compresión térmica mientras el ciclo de 

refrigeración por compresión de vapor utiliza una compresión mecánica. 

 
Figura 2.5 Sistema de Refrigeración por Absorción de Vapor  básico, esquemáticamente en el 

diagrama P-T de la solución. (Obtenido de Absortion Chillers and Heat Pumps) 

Está claro que el VARS utiliza dos fluidos para su funcionamiento, un refrigerante y un 

absorbente. Esta combinación debe tener ciertas propiedades como: 
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• El refrigerante debe tener gran solubilidad en la solución en el absorbedor. 

• La diferencia en el punto de ebullición a una presión dada del refrigerante y 

el absorbente  debe ser grande. 

• El calor generado al mezclar el refrigerante con el absorbente debe ser 

pequeño. 

• No debe existir cristalización o solidificación dentro del sistema. 

• La solución no debe ser corrosiva. 

• La conductividad térmica de la solución debe ser alta y su viscosidad baja. 

Existen cientos de combinaciones posibles que han sido estudiadas, sin embargo 

existen 2 combinaciones populares ya que cumplen de con casi todas las 

características requeridas para  trabajar como refrigerante absorbente en el VARS.  

Estas combinaciones de refrigerante-absorbente son: 

• Agua-Bromuro de Litio (H2O - LiBr) para capacidades grandes en aire 

acondicionado o aplicaciones con temperaturas sobre 0°C.  

• Amoníaco-Agua (NH3 - H2O) para pequeñas y grandes capacidades en 

aplicaciones con temperaturas incluyendo bajo 0°C. 
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Tabla 2.1  Propiedades de los pares refrigerante-absorbente (Obtenido de Absortion Chillers and Heat 
Pumps) 

Propiedades Amoníaco-Agua Agua-Bromuro de Litio  
Refrigerante   

Calor latente grande Buena Excelente 
Presión de vapor 
moderada 

Muy alta Muy baja 

Baja temperatura de 
congelamiento 

Excelente Limita la aplicación 

Baja viscosidad Buena Buena 
Absorbente   

Presión de vapor 
moderada 

Pobre Excelente 

Baja viscosidad Buena Buena 
Mezcla   

No fase sólida Excelente Limita la aplicación 
Baja toxicidad Pobre Buena 
Gran afinidad entre el 
refrigerante y absorbente 

Buena Buena 

 

 

2.3 Sistemas Bromuro de Litio-Agua. 

El sistema VARS que utiliza agua como refrigerante y bromuro de litio como 

absorbente han sido utilizados desde 1950. Ya que el agua cambia a estado sólido a 

temperaturas bajo los 0°C a presión atmosférica, la s aplicaciones de este sistema se 

encuentran en el rango de la climatización. Generalmente se utilizan en refrigeración 

indirecta, es decir el sistema enfría otro fluido y este último es el encargado de 

acondicionar el ambiente. Se utilizan fuentes de calor desde los 90°C para el 

generador. Dentro del generador el agua es evaporada gracias a que el bromuro de 

litio no es volátil, de esta manera es sencillo conseguir vapor de agua puro. El punto 

normal de ebullición del Bromuro de Litio es 1282°C  lo cual le da una enorme 

diferencia con el agua y facilita el proceso dentro del generador. Sin embargo 

pequeñas cantidades de la sal pueden ser transportadas por velocidades altas del 
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vapor, esto afecta sobre todo al condensador ya que acelera su corrosión, 

disminuyendo la vida útil del sistema.  

Al ser el agua-bromuro de litio una solución salina, la precipitación de la sal es 

un riesgo cuando la fracción de masa del bromuro de litio excede el límite de 

solubilidad en el agua. La solubilidad es función de la fracción de masa y la 

temperatura, la presión no tiene una influencia fuerte en esta propiedad. El diagrama 

de la Figura 2.6 es un diagrama de fase que permite diseñar el sistema e implementar 

un control para evitar la cristalización. La tubería del absorbedor proveniente del 

generador que pasa a través del intercambiador de calor es generalmente el lugar 

crítico donde se da la cristalización. Como se observa en la  Figura 2.6 a temperaturas 

bajas y altas concentraciones de bromuro de litio la solución presenta la formación de 

sólidos, el diseño del absorbedor debe desarrollarse sobre la línea punteada para 

evitar la cristalización. La dificultad de enfriar el absorbedor con aire es causado por 

este fenómeno ya que el enfriamiento con aire tiende a establecerse a una 

temperatura más alta y depende de la temperatura ambiente, por lo que un absorbedor 

enfriado por agua es más fiable.  
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Figura 2.6  Diagrama de fase del Bromuro de litio acuoso (Obtenido de Absortion Chillers and Heat 
Pumps) 

 

El fenómeno de cristalización es uno de los más temidos en los sistemas de 

absorción que utilizan agua-bromuro de litio. Sin embargo con ayuda de un PLC 

(Control Lógico Programable) y los sensores adecuados, actualmente se puede 

controlar este tipo de problema sin ningún inconveniente. 

La corrosión es otro de los problemas a tratar en los sistemas de agua-bromuro 

de litio. El bromuro de litio en presencia de oxígeno es muy agresivo con los metales 

como el cobre y el acero. Sin embargo dentro del circuito del VARS existe una 

pequeña cantidad de oxígeno lo que resulta en una tasa de corrosión interna mucho 

más lenta, la cual debe ser controlada a través de la regulación del pH y/o la adición 

de inhibidores de corrosión. Además la selección de materiales como cobre, acero y 
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cobre-níquel debe ser evaluada tomando en cuenta las temperaturas de 

funcionamiento del sistema y la durabilidad esperada. 

Otro aspecto importante en el funcionamiento del VARS con la  solución agua- 

bromuro de litio radica en que el sistema funciona en vacío, es decir a una presión 

menor a la presión atmosférica. La sensibilidad del sistema a fugas que provocan la 

entrada de aire a las líneas de flujo es crítica ya que este tiene efectos 

contraproducentes como: disminución del rendimiento del sistema y sobretodo 

agresiva aceleración de la corrosión de los componentes por la presencia de oxígeno. 

Por esta razón el diseño hermético y  la prueba de fugas es parte esencial para el 

buen funcionamiento del sistema. 

El volumen específico del vapor es bastante alto 129,2 m3/kg a una presión de 

1kPa lo que se refleja en una velocidad de transporte del vapor alta entre 

componentes y esto a su  vez una gran caída de presión en el traslado del vapor 

saturado desde el evaporador al absorbedor. Por esta razón la sección por la que se 

traslada el vapor debe ser grande, por lo general ambos componentes se encuentran 

en el mismo contenedor como se muestra en la figura 2.7 logrando minimizar  las 

pérdidas por viscosidad que habría en tubos. 

Los efectos de la presión hidrostática en el evaporador deben ser considerados. 

La presión de vapor del agua a 5°C es 0,873 kPa. El  efecto de la aceleración de la 

gravedad en una columna de agua le provee una presión de 0,09807 kPa por cada 

centímetro de altura de la columna de agua. Esto impacta gravemente a la 

temperatura deseada de evaporación, por esta razón el agua es introducida con ayuda 

de toberas al evaporador como se puede apreciar en la Figura 2.7,  y de esta manera 

se evita la columna de agua que aumentaría la presión de evaporación y por ende la 

temperatura.    
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Figura 2.7 VARS que utiliza la mezcla agua-bromuro de litio (Obtenido de HVAC-Handbook – IIT- 
Kharagpur) 

 

El componente más complejo en cuanto a diseño es el absorbedor ya que el 

alto volumen específico del vapor de agua requiere una gran área de flujo para no 

crear una caída de presión considerable y ya que los coeficientes de transferencia de 

calor y masa son más bajos que en los otros componentes. Estas dos razones 

además hacen que el absorbedor sea el componente más grande de todo el sistema. 

Para mejorar el coeficiente de transferencia se utiliza un aditivo llamado octil alcohol, el 

cual permite reducir el tamaño del absorbedor,  pues reduce el área de transferencia 

necesaria para que se realice el proceso de absorción. 



17 
 

 
 

Por experiencias de fabricantes se espera que un VARS que trabaja con agua y 

bromuro de litio tenga una duración de unos 20 años. La corrosión es el mayor 

problema que limita la vida útil del sistema. Por esta razón un mantenimiento periódico 

del sistema que incluya adición de: octil alcohol, inhibidor de corrosión, amortiguador 

de pH es necesario, además de la purga de gases no solubles permiten llegar esta 

máquina térmica a su vida útil esperada. Una vez que el sistema tenga fugas, la 

presencia de oxígeno deteriorará  el sistema aceleradamente, es por esta razón que el 

diseño y control de hermeticidad en el sistema es muy importante. 

 

2.4  Sistemas amoníaco-agua 

Los VARS amoníaco-agua han sido fabricados desde 1850, y es uno de los 

sistemas de refrigeración continuo más antiguos. Utilizados en un principio en 

aplicaciones de refrigeración cuando los compresores no eran muy fiables, fueron 

incluso aplicados en sistemas de climatización residenciales. El sistema es en 

principio muy similar al de agua-bromuro de litio, sin embargo las características de 

la nueva mezcla introduce variantes al sistema como consecuencia de las 

propiedades de los fluidos.  

El amoníaco, utilizado como refrigerante en el VARS, es una sustancia que 

se produce naturalmente y se usa en cantidades importantes en la industria en todo 

el mundo. Es un gas incoloro de baja densidad a temperatura ambiente con un olor 

repúgnate (huevos podridos) muy característico. Es menos denso que el aire a 

condiciones atmosféricas. Es soluble en agua por lo que reacciona rápidamente con 

las membranas mucosas, sin embargo no es absorbido a través de la piel. Puede 

ser inhalado por personas en concentraciones de unos pocos ppm (partes por 

millón), con 50 ppm el olor es insoportable. Una alta composición de amoníaco 
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puede ser letal. En concentraciones volumétricas de 16% a 25% en el aire es 

inflamable y explosivo. Por todas las características mencionadas las medidas de 

seguridad deben ser tomadas durante la fabricación y uso de las unidades VARS 

amoniaco-agua.  El olor del amoniaco se considera una característica útil ya que 

incluso una pequeña fuga puede ser detectada rápidamente para realizar la 

compostura o mantenimiento adecuado. Sin embargo métodos tradicionales de 

detección de fugas como agua jabonosa no funcionan con el amoníaco pues este se 

disuelve en el agua sin crear burbujas. Normalmente se utiliza un indicador de papel 

húmedo que cambia de color en presencia de unas pocas ppm de amoníaco. 

Una de las diferencias principales con los sistemas agua-bromuro de litio son 

las presiones de vapor. La temperatura normal de ebullición del amoníaco es de  

-33.35°C, por lo que las presiones encontradas en e l generador son relativamente 

altas. Esto permite que el tamaño de los intercambiadores de calor sea más 

compacto en relación a los que se utilizan en los sistemas con bromuro de litio. 

Otra característica importante del amoníaco es su capacidad de refrigeración  

a diversas temperaturas, lo que está directamente   relacionado con su calor latente. 

En la Figura 2.8 podemos apreciar tres diferentes refrigerantes comúnmente 

utilizados: agua, amoníaco y R404A. El ancho de los domos de vapor nos permite 

saber la cantidad de calor necesaria para pasar de estado líquido a gas o viceversa 

a diferentes temperaturas. Por ejemplo vemos que para evaporar 1 kg de agua a 

0°C es necesario añadir 2501 kJ, mientras que se ne cesita el 50% de ese calor para 

el amoníaco y tan solo el 7% para el R404A. Esto quiere decir que para lograr la 

misma capacidad de refrigeración del agua, el amoníaco debe tener doble cantidad 

de flujo másico y el R404A debe tener 15 veces más flujo másico que el agua; lo 

que se traduce en grandes pérdidas de presión. Sin embargo el agua no es útil para 
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aplicaciones bajo los 0°C. Por esta razón el amonía co es uno de los refrigerantes 

más usados en la industria cuando grandes capacidades frigoríficas a menos de 0°C 

son necesarias. En la Tabla 2.2 se pueden apreciar la energía necesaria para 

evaporar o condensar a una temperatura dada un kilogramo de algunos 

refrigerantes. 

 

Figura 2.8 Comparación gráfica en un diagrama P-h de refrigerantes (Obtenido con EES, realizado 
por A.V.) 

 
Tabla 2.2 Calor latente de diferentes refrigerantes a 0°C y - 25°C 

 Calor latente a diferentes temperaturas 
[kJ/kg] 

 0°C  - 25°C  
Agua  2501 - 
Amoníaco  1262 1344 
R404A 165 185 

 
 

Otro contraste muy importante radica en que la diferencia de temperatura de 

ebullición normal entre el absorbente (agua)  y el refrigerante (amoníaco) es 

pequeña alrededor de 133°C; lo que causa que el vap or en el generador sea una 
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mezcla de refrigerante y absorbente. La presencia de agua en el vapor de amoníaco 

es contraproducente para el sistema. Si el agua queda atrapada en el evaporador a 

presión constante, cambia la concentración y este debe subir considerablemente su 

temperatura de funcionamiento, no cumpliendo con los requerimientos de diseño, ya 

que la condensación y la evaporación se convierten en procesos no isotérmicos. Si 

la temperatura del evaporador se mantiene constante habrá una caída de presión lo 

que afectará las condiciones para las que fue diseñado el absorbedor. Esto se 

puede evidenciar en la Figura 2.9 donde se presenta el diagrama P-T de la solución 

agua-amoníaco. Las líneas inclinadas son líneas de concentración constante, en la 

parte izquierda se encuentra la línea con concentración 100% amoníaco, en la cual 

se encuentra idealmente el condensador y el evaporador. Hacia la derecha las 

líneas de concentración de amoníaco disminuyen progresivamente. En líneas  

sólidas se observa el ciclo diseñado, en líneas punteadas se puede apreciar el 

cambio en el funcionamiento del VARS si la temperatura del evaporador se 

mantiene constante. La solución en el absorbedor necesitará expulsar más calor o la 

solución debe disminuir su concentración a una cantidad de amoníaco inferior. 

Asumiendo que la temperatura de generación se mantiene constante, la 

temperatura del condensador debe disminuir, sin embargo esto no es viable ya que 

lo limita el agua que generalmente enfría el condensador. De esta manera la presión 

en el generador debe subir y con ello la temperatura. El generador seguirá enviando 

agua al evaporador y las condiciones de diseño no serán posibles de alcanzar. 
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Figura 2.9  Afectación de la presencia de agua en la salida del generador, en el ciclo VARS 
amoníaco-agua (Obtenido de Absortion Chillers and Heat Pumps) 

 

Existen varias maneras de solucionar este problema. Drenar periódicamente 

el agua del evaporador al absorbedor es una alternativa. Sin embargo el ciclo pierde 

eficiencia ya que el agua se evapora en el generador utilizando calor y no se 

evapora en el evaporador perdiendo capacidad frigorífica. Además la presencia de 

agua en el evaporador retiene amoníaco evitando que este se evapore, lo cual 

amplifica la pérdida en capacidad de refrigeración. Por estas razones la 

concentración de agua en el generador generalmente se corrige con ayuda de una 

columna de rectificación y un deflagmador. Estos dos nuevos componentes 

introducen dos desventajas al ciclo: incrementan la complejidad del diseño y su 

costo, y reduce el COP del sistema comparado con el de agua-bromuro de litio. La 

Figura 2.10 muestra una clásica representación unifilar del VARS amoníaco-agua.  
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Figura 2.10 VARS amoníaco-agua (Obtenido de HVAC-Handbook – IIT- Kharagpur) 

 

Si el vapor saldría directamente del generador, la concentración de agua 

presente en este sería entre 5 y 10%; con ayuda de la columna de rectificación y el 

deflagmador se logra reducir esta cantidad  a concentraciones menores al 1%. La 

columna de rectificación tienen varias presentaciones como: columna de aspersión, 

platos perforados o de relleno (packed bed)  en donde el vapor y solución 

intercambian calor y masa. El objetivo de estos componentes es ofrecer un tiempo 

de permanencia y superficie de contacto considerable (mayor a la de un 

intercambiador de calor sencillo) para que los fenómenos de transferencia tanto de 

calor como de masa puedan darse.  

Además generalmente se introduce un intercambiador de calor de 

refrigerante que permite incrementar la capacidad frigorífica, este intercambiador 
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generalmente se le llama sub-enfriador pues el líquido del condensador entrega 

calor al gas de salida del evaporador y el líquido se enfría por debajo del punto de 

ebullición. La ventaja del sub-enfriador se puede evidenciar en un diagrama P-h 

para amoníaco puro que se muestra en la Figura 2.11. La capacidad de 

refrigeración es la diferencia de entalpías  entre el punto 1 y el punto 7 que 

multiplicadas por el flujo másico  establecen la potencia del sistema. El ciclo sin sub-

enfriador saltaría del punto 5 al punto 8 por lo que  perdería el 13% de la capacidad 

frigorífica. 

 

 

Figura 2.11  Aumento de capacidad frigorífica por usar un intercambiador de calor interno  (Obtenido 
con EES, realizado por A.V.) 

 

Otro punto importante dentro de las consideraciones del ciclo son los 

materiales de construcción de los componentes. El amoníaco no es compatible con 

el cobre o el latón ya que es muy buen solvente para estos materiales. El acero y el 
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acero inoxidable son los materiales comúnmente utilizados ya que es el material 

más accesible y menos susceptible a la corrosión en este tipo de sistemas. 

Inhibidores de corrosión son utilizados igualmente que en los sistemas de agua-

bromuro de litio. Este material trae consigo una desventaja, su conductividad 

térmica es 1/10 respecto a la del cobre por lo que la resistencia de la pared del 

material debe ser tomada en cuenta para el dimensionamiento de los 

intercambiadores de calor.  

 

2.5  Ventajas del VARS 

Además de ser un proceso novedoso de refrigeración, el VARS ofrece un 

aprovechamiento energético de calor residual, lo que se refleja en un beneficio 

económico. Actualmente el momento de decidir entre varias alternativas de 

proyectos de cualquier índole los parámetros económicos y ambientales son 

prioritarios.  En cuanto a la parte económica el uso del flujo de caja que toma en 

cuenta el costo inicial, costos de operación, costos de mantenimiento y salvataje es 

una herramienta fundamental para la comparación entre proyectos, en este caso 

correspondientes a sistemas de refrigeración. Ambientalmente factores como el 

ODP (Potencial de destrucción del Ozono), el GWP (Potencial de calentamiento 

global-Efecto Invernadero), el COP (Coeficiente de rendimiento), englobados en el 

TEI (Impacto ambiental total) son factores que nos permiten determinar la incidencia 

de una máquina o proceso sobre el medio ambiente.   

Económicamente el costo inicial de una planta con el ciclo VARS es superior 

al sistema mecánico de compresión, esto debido fundamentalmente a la gran 

cantidad de material metálico necesario para los equipos que reemplazan al 

compresor del sistema común de refrigeración. A pesar de esto los costos de 
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mantenimiento y operación, la durabilidad del sistema de refrigeración por 

compresión mecánica comparados con los del VARS obligan a una observación 

más detallada de la situación. El costo de la energía que utiliza cada uno de los 

ciclos hace la diferencia. Tomando en cuenta todas las instalaciones y energía 

necesaria para instalar y hacer funcionar un sistema VARS, se ha determinado que 

la energía eléctrica debería ser 8 a 9 veces más cara que la energía térmica para 

que el VARS sea competitivo con respecto al ciclo normal de refrigeración. Sin 

embargo la energía térmica necesaria para el funcionamiento del VARS es muchas 

veces desechada al ambiente, o tiene muy bajo costo. El calor residual resultado de 

procesos industriales es una opción atractiva e interesante donde el VARS tiene un 

importante nicho de mercado ya que se reducirían de manera importante los costos 

operativos, de mantenimiento y reemplazo. 

 Otra aproximación económica se puede hacer comparando el COP o 

coeficiente de rendimiento, ya que demuestra la eficiencia energética de los 

diferentes sistemas de refrigeración. El ASHRAE lo define como “La cantidad de 

refrigeración obtenida de una máquina dividida entre la cantidad de energía que se 

requiere aportar para conseguir esa refrigeración” o dicho de otro modo el beneficio 

dividido para el costo. Es evidente que mientras más alto sea el COP más eficiente 

es el sistema. Para realizar este cálculo no se incluyen consumos auxiliares como 

energía eléctrica utilizada en bombas y ventiladores. Los sistemas de absorción 

poseen COP muy bajos entre el 0,5 a 1 mientras que los sistemas de compresión 

mecánica se encuentran entre los 4,5 y 5,5. Entonces por qué utilizar el sistema 

VARS de refrigeración, la respuesta es simple, la energía que hace funcionar un 

compresor mecánico cuesta, la energía que emplea el VARS para funcionar se la 
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puede conseguir  gratuitamente. Es decir el ahorro de energía eléctrica es uno de las 

principales ventajas del VARS.  

Esto se debe a que el trabajo necesario para realizar la compresión de una 

solución líquida es mucho menor al trabajo necesario para realizar una compresión de 

vapor. 

El trabajo de compresión sea para una bomba (compresión de líquidos) o para 

un compresor (compresión de gases) se define como: 

� ! 3 
	4�
5�

5 
      2.8 

Para ejemplificar podemos utilizar la compresión de agua en estado líquido y en 

estado gaseoso. A una misma temperatura inicial de 180°C con calidad 0 para el 

liquido y calidad 1 para el gas se presenta en la figura 2.11 la compresión de 1000kPa 

a 10 000kPa en un proceso isoentrópico en el diagrama P-v, y con la ayuda de la 

ecuación 2.8 se puede obtener el trabajo específico en KJ/kg. Si a esto lo 

multiplicamos por el flujo de masa del compresor se pude obtener los kW necesarios 

para realizar este proceso de manera ideal.  

 

Figura 2.11 Diagrama P-v. Compresión isoentrópica de agua (Obtenido con EES, realizado por A.V.) 
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En la Figura 2.11 se puede apreciar que el trabajo necesario para lograr la 

compresión del líquido es insignificante respecto a la compresión del gas. Es evidente 

que el área bajo la curva (que representa el trabajo) de la compresión del líquido 

situada en la izquierda del domo de vapor es mucho menor que el área bajo la curva 

correspondiente a la compresión de vapor situada a la derecha del domo de vapor.   

Este trabajo que se hace mecánicamente en bombas y compresores se ve 

representado económicamente por la potencia eléctrica que absorbe el motor para 

realizar esta compresión. Por esta razón una bomba con una razón de presión igual a 

la de un compresor utiliza una fracción de energía respecto a  la utilizada por un 

compresor. 

El VARS utiliza una bomba la cual comprime solución líquida rica en 

refrigerante cuyo consumo energético es fracción en comparación al aporte energético 

en forma de calor que se da al generador y al consumo eléctrico que tendría un 

compresor para realizar la misma compresión. Esta es la razón por la cual la energía 

necesaria para bombear la solución no es tomada en cuenta para el cálculo del COP. 
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3. DISEÑO 

 

3.1 Descripción del análisis termodinámico 

El análisis termodinámico del sistema  se hace con ayuda dos balances 

básicos: balance de masa y balance de energía. Para realizar estos balances se 

escoge el volumen de control y se asume:  

• estado estable, 

• flujo estable, 

• cambios en energía cinética despreciables y  

• cambios en energía potencial despreciables.  

El análisis es ligeramente diferente al realizado cuando se tiene un fluido puro, 

por el comportamiento de las propiedades termodinámicas de la mezcla. Ya que el par 

a trabajar es amoníaco-agua además de un generador se incorpora los siguientes 

componentes al sistema: intercambiador de calor subenfriador, columna de 

rectificación y deflagmador. Del análisis termodinámico se obtienen datos valiosos 

como el flujo de cargas térmicas, las propiedades termodinámicas, las cuales son 

datos necesarios para obtener propiedades termo-físicas y dimensionar los 

componentes del sistema. Además el análisis permite analizar en rendimiento del ciclo 

y compararlo con ciclos similares utilizando diferentes configuraciones.  

 

3.2  Análisis termodinámico componente a componente    

3.2.1 Evaporador 

En este componente se produce el cambio de fase del refrigerante que llega de 

la estrangulación en la válvula de expansión en 2 fases y termina como vapor 
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saturado. El flujo de calor requerido para este cambio de estado es la capacidad 

frigorífica del sistema.  

 

Figura 3.1  Diagrama del evaporador y sus flujos (Obtenido de HVAC-Handbook – IIT- Kharagpur) 

 

Basados en la Figura 3.1 podemos realizar los siguientes balances. El flujo de 

masa en este caso es trivial: 

	 � ! 	 6      3.1 

El flujo de masa amoniacal es también trivial: 

� � ! � 6      3.2 

El balance de energía se escribe: 

�7 ! 	 68ℎ 6 ' ℎ �9     3.3 

 

3.2.2 Condensador 

En este componente se produce el cambio de fase del refrigerante que llega del 

proceso de rectificación, este expulsa calor al ambiente y  termina como líquido 

saturado.  

 

Figura 3.2  Diagrama del condensador y sus flujos (Obtenido de HVAC-Handbook – IIT- Kharagpur) 
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Con ayuda de la Figura 3.2 se puede realizar los siguientes balances. El flujo 

de masa en este caso es trivial: 

	: ! 	 ,      3.4 

El flujo de masa amoniacal es también trivial: 

�: ! � ,      3.5 

El balance de energía se escribe: 

�- ! 	:8ℎ: ' ℎ ,9     3.6 

 

3.2.3 Intercambiador de calor de solución 

El intercambiador de calor permite el mejor aprovechamiento energético 

dentro del diseño del ciclo.  El modelo que se utiliza para modelar el intercambiador 

se basa en la definición de la eficiencia del mismo. Así se define la razón de la tasa 

de calor actual para la tasa máxima de calor posible transferido, como la eficiencia 

del intercambiador, expresado en una ecuación esto es: 

  � !
$;<=
$>;?

      3.7 

La taza de calor máxima posible se la puede hallar tomando la diferencia más 

grande de temperaturas y multiplicándola  por el mínimo del producto entre el flujo 

másico y la capacidad calórica de los flujos participantes. Una definición más 

general que permite trabajar con fluidos que cambian de estado hace uso de las 

entalpías. Con ayuda de la figura 3.3, la tasa máxima de calor se expresa como: 

�@*A ! 	@*A ∙ 8ℎ@ ' ℎA9     3.8 

��*6 ! 	�*6 ∙ 8ℎ� ' ℎ69     3.9 

��.C ! 	íEF	�8�@*A, ��*69    3.10 
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Este modelo se basa en que uno de los dos flujos es el que limitará el proceso 

de transferencia de calor, siempre y cuando el intercambiador de calor sea bien 

dimensionado. 

 

Figura 3.3  Diagrama del intercambiador de calor de solución y sus flujos (Obtenido de HVAC-
Handbook – IIT- Kharagpur) 

 

Con ayuda de la Figura 3.3 se puede realizar los siguientes balances. El flujo 

de masa en este caso es trivial: 

	� ! 	6      3.11 

	@ ! 	A      3.12 

 

El flujo de masa amoniacal es también trivial: 

�� ! �6      3.13 

�@ ! �A      3.14 

 
Los flujos que se manejan en este intercambiador son las soluciones 

amoniacales con alta y baja concentración.      

       

3.2.4 Intercambiador de calor para subenfriamiento de condensados 
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Este intercambiador de calor cumple funciones muy similares a las del 

anterior, pero además permite ampliar la capacidad frigorífica del sistema. El fluido 

que maneja en ambos flujos es 99,9% amoníaco.  

 

Figura 3.4  Diagrama del intercambiador de calor subenfriador y sus flujos (Obtenido de HVAC-
Handbook – IIT- Kharagpur) 

 

El mismo modelo de eficiencia se aplica, es decir la ecuación 3.7. Los flujos 

correspondientes a este intercambiador se muestran en la Figura 3.4, de tal manera 

que: 

� ,*  ! 	 ∙ 8� , ' �  9     3.15 

� 6* @ ! 	 ∙ 8� @ ' � 69     3.16 

��.C ! 	íEF	�8� ,*  , � 6* @9     3.17 

Con ayuda de la Figura 3.4 se puede realizar los siguientes balances. El flujo 

de masa en este caso es trivial: 

	 , ! 	        3.18 

	 6 ! 	 @      3.19 

 

El flujo de masa amoniacal es también trivial: 

� , ! �        3.20 

� 6 ! � @      3.21 
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3.2.5 Válvula de expansión de solución 

En este dispositivo se reduce la presión del fluido, se lo hace por una reducción 

de la geometría de la tubería, este proceso se considera adiabático y se lo modela 

como un cambio de presión a entalpía constante. Generalmente la solución líquida 

entra sub-enfriada y después de pasar por la válvula el estado del fluido puede ser 

sub-enfriado o dos fases. Todo depende de las condiciones de entrada. 

 

Figura 3.5  Diagrama de la válvula de expansión de solución (Obtenido de HVAC-Handbook – IIT- 
Kharagpur) 

Si tomamos la Figura 3.5, para este caso tenemos el flujo de masa trivial: 

	A ! 	H      3.22 

El flujo de masa amoniacal es también trivial: 

�A ! �H      3.23 

El proceso adiabático permite determinar la condición del proceso a entalpía constante 

de tal manera que: 

�A ! �H      3.24 

 

3.2.6 Válvula de expansión de refrigerante 

Este dispositivo funciona de la misma manera que la válvula de expansión de 

solución. La diferencia es el fluido de trabajo, en el este caso amoníaco casi puro pasa 

a través de un proceso de expansión. Además es recomendable que a la salida de 
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este dispositivo el fluido se encuentre en 2 fases para garantizar una temperatura 

uniforme en la evaporación. 

 

Figura 3.6  Diagrama de la válvula de expansión del refrigerante y sus flujos. (Obtenido de HVAC-
Handbook – IIT- Kharagpur) 

 

De acuerdo con la Figura 3.6, para este caso tenemos el flujo de masa trivial: 

	  ! 	 �      3.25 

El flujo de masa amoniacal es también trivial: 

�  ! � �      3.26 

El proceso adiabático permite determinar la condición del proceso a entalpía constante 

de tal manera que: 

�  ! � �      3.27 

 

 
3.2.7 Bomba de solución 

La bomba permite llevar la solución de baja a alta presión, además aumentar el 

flujo másico y de esta manera mejorar la transferencia de calor y masa dentro de los 

intercambiadores. La figura 3.7 ilustra la representación de la bomba dentro del 

sistema. El trabajo necesario para la compresión se puede obtener de la ecuación: 

�I ! 8
� ' 
 9
5(�(

JK
      3.28 
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Figura 3.7  Diagrama de la bomba de solución y sus flujos. (Obtenido de HVAC-Handbook – IIT- 
Kharagpur) 

 

 O de manera análoga se pude encontrar el trabajo específico 

�I ! 8
� ' 
 9
5(

JK
      3.29 

Este trabajo específico del proceso se suma a la entalpía de entrada para hallar la 

entalpía en alta presión 

�� ! � " �I      3.30 

De esta manera aplicando el balance de energía se puede encontrar el trabajo � 

como: 

�I ! 	 8�� ' � 9      3.31 

El flujo de masa en este caso es trivial: 

	 ! 	�      3.32 

El flujo de masa amoniacal es también trivial: 

� ! ��      3.33 

 

3.2.8 Absorbedor 

El absorbedor permite que el vapor de amoníaco proveniente del evaporador 

sea incorporado dentro de la solución débil de amoníaco-agua para que se convierta 

en una solución con mayor concentración de amoníaco. El proceso puede ser 

esquematizado como se muestra en la Figura 3.8.  
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Figura 3.8  Diagrama del absorbedor y sus flujos. (Obtenido de HVAC-Handbook – IIT- Kharagpur) 

 

Vapor de amoníaco entra por el flujo 14 proveniente del evaporador y la 

solución líquida pobre en amoníaco entra por el flujo 6 proveniente del generador. 

Generalmente se aspergea el fluido sobre el gas a manera de facilitar la transferencia 

de masa y calor. La absorción produce calor el cual debe ser retirado a una taza 

adecuada para que el proceso se dé con normalidad y se logren las condiciones de 

diseño. Aplicando balance de masa al absorbedor se tiene: 

	H "	 @ ! 	       3.34 

El flujo de masa basado en el amoníaco es: 

	H�H "	 @� @ ! 	 �      3.35 

El balance de energía se escribe: 

�. "	 � ! 	 @� @ "	H�H     3.36 

 

3.2.9 Sistema de Rectificación de refrigerante 

Como se mencionó  la necesidad de obtener refrigerante puro es fundamental 

para el VARS amoníaco-agua. Para conseguir un vapor amoníaco con una 

composición mayor al 99% de pureza es necesario realizar un proceso de rectificación, 

ya que la generación no es suficiente. El proceso de rectificación consta de un 
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generador, una columna de rectificación y un deflagmador como se muestra en la 

Figura 3.9 

 

Figura 3.9 Sistema de rectificación de amoníaco y sus flujos (Obtenido de HVAC-Handbook – IIT- 
Kharagpur) 

 

El flujo de masa de este conjunto de componentes es: 

	6 ! 	@ "	:     3.37 

El flujo de masa basado en el amoníaco es: 

	6�6 ! 	@�@ "	:�:     3.38 

Después de dividir todo para el flujo de de vapor de refrigerante 	: se puede definir � 

como la razón de circulación 

  � !
�L

�M
      3.39 
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Esto permite que las ecuaciones estén basadas en una unidad de vapor de 

refrigerante. Si reescribimos la ecuación 3.38 con la definición de � se obtiene    

��6 ! 8� ' 19�@ " �:     3.40 

Despejando � tenemos 

� !
CM*CO

CL*CO
      3.41 

Esto nos permite concluir que el flujo másico dentro del evaporador está dictado 

por las concentraciones de las soluciones amoniacales. Para obtener un mayor flujo 

dentro del evaporador la razón de flujo  � debe ser pequeña. Esto quiere decir: 

• Al minimizar la diferencia entre la concentración amoniacal de vapor y la 

solución débil de amoníaco se puede extender la capacidad frigorífica. 

• Al maximizar la diferencia entre  la solución amoniacal rica y pobre se puede 

obtener mayor capacidad frigorífica.  

A continuación se detallará el análisis termodinámico al que es sujeto este 

componente dividiéndolo en 2 partes. 

 

3.2.10  Generador y parte inferior de la Columna de  Rectificación  

En el generador ocurre lo contrario que en el absorbedor. En este componente 

se genera mayoritariamente vapor de amoníaco a partir de la solución amoníaco-agua 

que llega a presión alta de la bomba de solución. En el literal a) de la Figura 3.10 se 

puede apreciar el esquema del proceso. Se entrega energía calórica Qg a la solución 

líquida proveniente de los flujos 3 y 8 en la parte inferior del generador. Además la 

solución líquida llega por la parte superior de tal manera que el vapor con alto 

porcentaje de amoníaco está en contacto directo contra corriente con la solución 

líquida rica en amoníaco, este contacto genera tanto transferencia de masa como 

transferencia de calor, ya que la solución tiene temperatura más baja que el vapor que 
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va ascendiendo por la columna de rectificación. El proceso se puede apreciar en el 

diagrama T-x en el literal b) de la Figura 3.10. De esta manera el vapor ascendente va 

precalentando la solución descendente y disminuye el requerimiento de flujo de calor 

Qg. 

 

Figura 3.10  a) Diagrama del generador y parte inferior de la columna de rectificación con sus 
respectivos flujos, b) Diagrama T-x del proceso (Obtenido de HVAC-Handbook – IIT- Kharagpur) 

 

El flujo de masa de este conjunto de componentes es: 

	6 "	P ! 	@ "	Q     3.42 

El flujo de masa basado en el amoníaco es: 

	6�6 "	P�P ! 	@�@ "	Q�Q     3.43 

El balance de energía se escribe: 

�R "	6�6 "	P�P ! 	@�@ "	Q�Q     3.44 
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3.2.11 Deflagmador o Condensador de reflujo y parte  superior de la Columna de 

Rectificación 

 

Figura 3.11  a) Diagrama de la parte superior de la columna de rectificación y deflagmador con sus 
respectivos flujos, b) Diagrama T-x del proceso. (Obtenido de HVAC-Handbook – IIT- Kharagpur) 

 

Este es la última parte de la rectificación. El vapor que entra en la parte 

superior de la columna de rectificación proviene de la parte inferior de la misma. El 

deflagmador retira calor del vapor obligando a la condensación de líquido llamado 

reflujo, el cual fluye hacia la parte inferior por los platos de la columna de rectificación 

para salir por el flujo. Al mismo tiempo el vapor a una temperatura más alta que el 

líquido fluye en sentido contrario lo que permite un intercambio de calor y masa entre 

estas dos corrientes como se muestra en el literal a) de la Figura 3.11. Durante este 

proceso vapor de agua se transfiere del vapor al líquido y amoníaco se transfiere del 

líquido al vapor. El proceso puede ser apreciado en un diagrama T-x en el literal b) de 

la Figura 3.11. 

El flujo de masa dentro de este conjunto de componentes es: 

	Q ! 	P "	:      3.45 
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El flujo de masa basado en el amoníaco es: 

	Q�Q ! 	P�P "	:�:     3.46 

El balance de energía se escribe: 

�S "	:�: "	P�P ! 	Q�Q    3.47 

 

3.3 Implementación en software 

Las propiedades termodinámicas son parte necesaria para poder generar un 

modelo. Gracias a las facilidades que introduce la programación, es posible contar con 

las ecuaciones de estado gobernantes para la solución agua-amoníaco en softwares 

destinados al cálculo y diseño de este tipo de sistemas. Para la presente tesis, se 

utilizó el programa EES (Solucionador de Ecuaciones de  Ingeniería o Engineering 

Equation Solver) el cual es una plataforma de programación que permite acceder a 

tanto propiedades termofísicas como termodinámicas de diferentes fluidos incluyendo 

la mezcla utilizada en el VARS. Además es solucionador numérico de ecuaciones no 

lineales y diferenciales. Estas dos características lo convierten en un software apto 

para el análisis y diseño de cualquier tipo de ciclos de conversión de energía.  

El procedimiento NH3H2O provee las propiedades de la mezcla amoníaco– 

agua para condiciones de subenfriamiento, saturación y sobrecalentamiento. El 

procedimiento se llama desde EES con el código: 

CALL NH3H2O (Código,In1,In2,In3: T,P,x,h,s,u,v,q) 

Los 4 parámetros a la izquierda de los dos puntos son las entradas dentro del 

procedimiento. Los 8 valores a la derecha son las salidas del procedimiento. La 

rutina NH3H2O opera con unidades SI: 

• Temperatura T=[K],  

• Presión P=[bar],  
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• Fracción de masa de amoníaco x=[-], 

• Entalpía h=[kJ/kg], 

• Entropía s=[kJ/kg-K],  

• Energía interna u=[kJ/kg], 

• Volumen específico v=[m3/kg], y  

• Calidad q=[-]. 

Para el estado saturado 0<=q<=1; para el estado de subenfriamiento q=-0.01; 

y para el estado de sobrecalentamiento q=1.01. 

El código es un entero de 3 dígitos que indica cual de las 8 propiedades son las 

entradas. Por ejemplo el código 123 quiere decir que los valores de las propiedades 

1,2 y 3 serán indicadas en ln1, ln2 y ln3 respectivamente. Los números de las 

propiedades corresponden a las posiciones de las propiedades en las salidas, así 

las propiedades 1,2 y3 son temperatura (T), presión (P) y la fracción de masa de 

amoníaco(x).  

Los códigos que EES acepta son 123, 128, 137, 138, 148, 158, 168, 178, 

234, 235, 238, 248, 258, 268, and 278.   Este es un procedimiento externo de EES, 

ha sido compilado por separado y copiado dentro de los procedimientos de EES. 

Las correlaciones utilizados fueron tomadas de:  

Ibrahim, O.M., Klein, S.A.,  "Thermodynamic Properties of Ammonia-Water 

Mixtures,"  ASHRAE Trans.: Symposia, 21, 2, 1495 (1993). 

 

Con ayuda de las propiedades termodinámicas y algunas de las ecuaciones 

planteadas (2.1 a la 3.47) se plantea un modelo en estado estable que trata de 

representar el estado real de un VARS con amoníaco-agua. Balances de masa, 

balances de energía se resuelven simultáneamente. Las entalpías necesarias para los 
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balances de energía se obtienen con las ecuaciones de estado del fluido. Las 

ecuaciones de estado dependen de los estados termodinámicos y estos a su vez de 

las condiciones de operación.  Además en este modelo se consideran dos presiones, 

es decir la caída de presión dentro de los intercambiadores no se toma en cuenta. Los 

equipos que separan la presión alta y baja son: la bomba de solución y las dos 

válvulas de expansión. De esta manera los parámetros de entrada para el programa 

generado son: 

• Eficiencia y efectividades 

Eficiencia isoentrópica de la bomba (ηU).- Este parámetro permite determinar cuál es el 

rendimiento de la bomba, es decir cuánto de la energía aportada para el bombeo está 

siendo utilizada para este fin. El valor de la eficiencia de las bombas esta en el rango 

del 65 al 90%. Una eficiencia del 85% se escogió ya que con una selección del 

mecanismo de bombeo adecuado para esta aplicación se puede lograr este valor.  

Efectividades de los intercambiador de calor (�VWX1�		Y	�VWXZ[).- Este parámetro permite 

hacer referencia al intercambio máximo de calor que se puede dar. El valor de la 

efectividad del proceso de intercambio de calor depende del tipo de intercambiador y 

su dimensionamiento. Eficiencias tan altas como 95% son posibles con 

intercambiadores de placas. Eficiencias del 90% se escogió para ambos 

intercambiadores. 

• Temperaturas 

Temperatura de evaporación (� 6).- La temperatura de evaporación es uno de los 

requerimientos de diseño de acuerdo a la aplicación. Una temperatura de evaporación 

muy común para almacenamiento de productos es -25°C  y se eligió como parámetro 

de diseño. 
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 Temperatura de condensación y absorción (� ,	Y	� ).- Las temperaturas de 

condensación y absorción depende principalmente del medio de enfriamiento 

disponible. El enfriamiento se puede hacer por medio de aire o agua. Cuando el 

enfriamiento es por aire el sistema depende de las condiciones climáticas externas. El 

enfriamiento por agua garantiza más estabilidad en el sistema. Generalmente los 

sistemas de enfriamiento por agua utilizan torres de enfriamiento ó transferencia 

geotermal. La temperatura de 30°C para la condensac ión y absorción escogida 

corresponde a una temperatura que se puede alcanzar en la costa ecuatoriana. 

• Fracción de masa de amoníaco 

Fracción de masa amoniacal a la salida de la rectificación (�:).- Esta fracción de masa 

se escoge cercano pero diferente de 1 para que el procedimiento que obtiene las 

propiedades termodinámicas pueda converger. Además escoger un valor menor a 

0,99 causa la divergencia del sistema de ecuaciones. En la práctica es necesario que 

el vapor que sale del proceso de rectificación sea 99,9% amoníaco para un correcto 

funcionamiento del sistema.   

• Capacidad frigorífica 

Tasa de transferencia de calor del evaporador (�75.I).- La cantidad de calor a retirar 

depende de los requerimientos de la aplicación. Ya que la inversión inicial de los 

sistemas VARS es alta, capacidades de refrigeración industriales desde los 300 kW en 

adelante justifican la consideración del diseño de este tipo de plantas. El diseño de 

este sistema se hace con una capacidad de 1000kW. 

• Flujo másico 

Flujo de masa generado por la bomba de solución (	 ).- El flujo másico se escogió 

para lograr la convergencia del modelo, 2,4kg/s es el valor mínimo. Cabe recalcar que 
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bombas centrífugas de varias etapas, bombas de pistones y bombas de engranajes 

llegan a lograr este tipo de caudales con la razón de presión necesaria para el sistema. 

• Calidad 

Líquido saturado en la entrada de la bomba de solución (� ).- Esta condición  es 

necesaria para el correcto funcionamiento de la bomba. El dimensionamiento del 

absorbedor debe lograr este requerimiento, además físicamente se logra este 

propósito ya que la toma del absorbedor hacia la bomba se encuentra en la parte 

inferior de este componente, lo que garantiza la circulación de liquido por este ducto. 

Líquido saturado en la salida del generador de solución pobre en amoníaco (�@).- Esta 

condición se logra con un correcto dimensionamiento del generador, además la 

disposición física de la conexión de salida en la parte inferior del generador hace que 

este flujo sea 100% líquido.  

Líquido saturado en la salida del condensador (� ,).- El dimensionamiento correcto del 

condensador permite satisfacer esta condición de diseño.  

Vapor casi saturado en la salida del evaporador (� 6).- Se asume esta condición ya 

que: permite la convergencia del procedimiento para obtener las propiedades 

termodinámicas, es conveniente para la aplicación ya que se logra una temperatura 

uniforme de evaporación y maximiza el COP del ciclo. 

Vapor saturado en la salida de la primera y segunda porción de la columna de 

rectificación (�Q	Y	�:).- Esta condición se logra con un correcto dimensionamiento de 

la parte inferior y superior de columna de rectificación respectivamente, además la 

disposición física de las conexiones de salida en la parte superior de la primera parte 

de la columna y en la parte superior al deflagmador respectivamente hace que estos 

flujos sean 100% vapor. 
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Con los parámetros de entrada mencionados y las ecuaciones de estado 

estable de todo el sistema se generó un programa en EES (Anexo 1) con el cual se 

obtuvieron los resultados mostrados en las tablas Tabla 3.1 y Tabla 3.2   

 

Figura 2. 10 VARS amoníaco-agua (Obtenido de HVAC-Handbook – IIT- Kharagpur) 

 
Tabla 3.1  Propiedades del proceso, resultado de la simulación en EES 

[i]  h[i]  m[i]  p[i]  Q[i]  s[i]  T[i]  v[i]  x[i]  

 [kJ/kg] [kg/s] [kPa] [-] [kJ/kg/K] [C] [m^3/kg] [kg/kg] 

1 -79,794 2,4 146,64 0 0,342 30 0,001 0,348358 

2 -78,423 2,4 1166,958 -0,001 0,342 30,097 0,001 0,348358 

3 311,954 2,4 1166,958 0,04 1,474 104,716 0,007 0,348358 

4 787,517 1,57 1166,958 0 2,207 185,71 0,001 0,004182 

5 190,841 1,57 1166,958 -0,001 0,662 45,947 0,001 0,004182 

6 190,841 1,57 146,64 -0,001 0,666 46,161 0,001 0,004182 

7 1539,202 0,906 1166,958 1 4,998 99,389 0,146 0,944737 

8 228,365 0,076 1166,958 0 1,253 99,402 0,001 0,348358 

9 1296,223 0,83 1166,958 1 4,295 36 0,112 0,999634 

10 141,528 0,83 1166,958 0 0,5 30 0,002 0,999634 

11 18,157 0,83 1166,958 -0,001 0,075 3,91 0,002 0,999634 

12 18,157 0,83 146,64 0,1 0,109 -25,692 0,081 0,999634 

13 1223,271 0,83 146,64 0,99 4,956 -25 0,789 0,999634 

14 1346,642 0,83 146,64 1,001 5,414 23,767 0,972 0,999634 
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En la Tabla 3.1 se puede observar las condiciones de la mezcla en las 

respectivas entradas y salidas de sus componentes  

 
Tabla 3.2  Cargas térmicas del proceso, resultado de la simulación en EES 

T_glide  Qrect  Qgen Q_ICsub  Q_ICsol  Qabs Qcond  Qevap COP 

[C] [kW] [kW] [kW] [kW] [kW] [kW] [kW] [-] 

0,6923 258,9 1779,3 85,77 853 1552 971 1000 0,562 

 

En la Tabla 3.2 se pueden observar las cargas térmicas finales de cada uno de 

los componentes junto con el coeficiente de rendimiento del sistema.  

 

3.4 Dimensionamiento de Equipos 

Con ayuda del análisis termodinámico, se pudo hallar variables como cargas 

térmicas y temperaturas de los diferentes componentes lo que permite el 

dimensionamiento de los componentes con ayuda de la teoría de intercambio de calor 

y masa. Intercambio de masa y calor ocurren simultáneamente en algunos de los 

componentes del VARS. A pesar de que los dos fenómenos suceden para fines de 

modelo del ciclo e idea general de diseño se realiza el dimensionamiento a partir del 

fenómeno de transferencia de calor. Una vez que se tiene resuelto esta parte, un 

modelo apropiado de transferencia de masa debe ser aplicado a los componentes que 

lo requieran. 

El diseño de equipos de transferencia de calor generalmente se hace con una 

ecuación básica de transferencia de calor 

� ! � ∙ � ∙ Δ���     3.48 

Esta ecuación permite obtener el área necesaria para obtener el intercambio de 

calor requerido dada la carga térmica, las temperaturas de trabajo de los respectivos 

fluidos y el coeficiente total de transferencia de calor. Este último se puede aproximar 
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con bibliografía existente, sin embargo ya que el dimensionamiento del equipo es en 

extremo delicado tanto para el funcionamiento y la economía del sistema, un diseño 

final necesita valores exactos de este coeficiente. Para el cálculo de este coeficiente 

son necesarios: las propiedades termofísicas de los materiales de construcción, las 

propiedades termodinámicas y termofísicas de los fluidos participantes, las 

condiciones del proceso y la geometría utilizada para el intercambio. Además se 

necesitan correlaciones empíricas o semi-empíricas en términos de las propiedades 

adimencionales y geometrías de los intercambiadores. Dado el requerimiento de estas 

correlaciones existen empresas dedicadas a desarrollar dichas correlaciones para 

equipos y fluidos típicos de procesos industriales. HTRI es una de las empresas que 

además de realizar este tipo de investigación, ha desarrollado un software donde 

incorpora dichas correlaciones. Este software será utilizado para el dimensionamiento 

de los equipos del VARS.  

HTRI es un software que permite el diseño, valoración y simulación de equipos 

utilizados en transferencia de calor a nivel industrial. HTRI utiliza métodos de 

modelación puntual incremental que aseguran la evaluación más precisa posible. Este 

software además permite especificar la geometría del intercambiador y utiliza las 

últimas correlaciones que han sido investigadas. Por último también incluye a 

VMBThermo que es un sistema para caracterizar las propiedades físicas y 

termodinámicas de los fluidos. Todas estas herramientas juntas hacen de HTRI un 

poderoso software de diseño usado a nivel industrial. 

 

3.4.1 Consideraciones de la tubería 

Una importante característica de diseño es el espesor de la tubería a ser usada. 

Esto garantiza una operación segura del sistema pero debe ser optimizada ya que 
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mientras más grueso es el espesor del tubo, más grande y costoso será el 

intercambiador de calor. Para determinar este parámetro se utiliza la norma ASME 

B31.5 encargada de tubería de refrigeración y componentes de transferencia de calor. 

Como regla general se recomienda para amoníaco tubería de cédula 80 de acero al 

carbono, con aletas del mismo material. Sin embargo para mejorar las características 

del diseño se optó por una nueva tendencia en intercambiadores para amoníaco que 

utiliza acero inoxidable para la tubería y aletas de aluminio.  Entre las ventajas 

presentes en este tipo de intercambiadores tenemos: 

• Costo 

• Peso 

• Rendimiento 

• Deshielo más eficiente 

• Resistencia a la corrosión 

• Facilidad de limpieza 

• Confiabilidad 

Para una información más detallada de las ventajas, mirar el anexo 2. 

Dentro del código ASME B31.5 se especifica la fórmula para calcular 

genéricamente  el espesor de la tubería a ser utilizada en instalaciones de 

refrigeración siempre y cuando la relación entre el diámetro exterior y el espesor de la 

tubería sea mayor a 4. A continuación se presentan dichas fórmulas: 


� ! 
 " �     3.49 


 !
I\]

�8^_I`9
     3.50 

Donde: 

 
� es el espesor mínimo requerido para satisfacer los requerimientos de la presión de 

diseño y prestaciones mecánicas, de corrosión y erosión. 
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 es el espesor de la presión de diseño calculado con la ecuación 3.50 

� es la suma de las holguras mecánicas por roscado y la tolerancia de manufactura. 


 es la presión interna de diseño 

�1 es el diámetro externo de la tubería 

� es el esfuerzo circunferencial permitido con respecto a la tabla 502.3.1 del código 

ASME B31.5 

 Y es el coeficiente indicado para ciertos materiales: para materiales no ferrosos 

dúctiles Y ! 0.4 , para aceros ferríticos  Y ! 0.4, para aceros austeníticos (caso del 

acero inoxidable) Y ! 0.4 y para hierro fundido	Y ! 0. 

De esta manera con ayuda de las ecuaciones 3.49 y 3.50 se puede determinar 

el espesor de la tubería necesario a utilizarse para la construcción de los diferentes 

intercambiadores y las conexiones entre ellos. Ya que la norma general manda utilizar 

tubería con cédula 80 para tuberías de acero al carbón, en el caso de utilizar acero 

inoxidable se realizó el siguiente equivalente: se obtuvo  el factor de seguridad 

utilizado con la tubería de acero al carbono y se aplicó el mismo factor de seguridad 

para obtener el espesor de la tubería de acero inoxidable.   

 

3.4.2 Evaporador 

El evaporador es el intercambiador de calor que brinda la capacidad frigorífica 

al sistema. El calor del cuarto de almacenamiento de productos es transferido hacia el 

circuito de refrigeración por medio del aire y es utilizado para evaporar el refrigerante 

dentro de las tuberías como se muestra en la Figura 3.12. 
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Figura 3.12 Detalle del fenómeno dentro del evaporador (Obtenido de 
http://www.achrnews.com/Articles) 

 

Como lo define Jeff Rothermal, ingeniero de Evacop, los evaporadores  son: 

• intercambiadores de calor entre aire y refrigerante, 

• con un flujo de refrigerante a baja presión dentro de los tubos del 

serpentín, 

• con aire fluyendo en la parte exterior del serpentín y a través de las 

aletas(excepto en los sistemas cascada) y 

• que retira calor del flujo de aire, el cual es utilizado para cambiar de 

estado el refrigerante. 

  Existen varios tipos de evaporadores de acuerdo a la manera de alimentación: 

• Recirculación de líquido 

En este sistema se trata de saturar de líquido al serpentín,  recirculándolo de 2 

a 5 veces más líquido que la capacidad que puede evaporar. Esto asegura que 

dentro de los tubos del serpentín, estos estén totalmente mojados garantizando 

un coeficiente de transferencia interno máximo.  

Esta es una de las formas más comunes de alimentar el evaporador. El líquido 

puede ser bombeado desde un separador o a través de un recibidor con control 



52 
 

 
 

de presión, donde el gas refrigerante es el que provee la presión necesaria para 

movilizar el líquido. La alimentación en el evaporador puede ser por la parte 

inferior o por la parte superior. Generalmente se alimenta el evaporador por la 

parte inferior cuando se utiliza sistema de gas caliente para deshelar (defrost) el 

evaporador, requiriendo una instalación extra de tubería controlada. De esta 

manera el gas refrigerante condensado regresa con ayuda de la gravedad al 

lugar donde se encuentra el refrigerante líquido. La alimentación del evaporador 

por la parte superior es generalmente para aplicaciones sobre los -1°C que 

utilizan sistemas de deshielo externos con agua o aire.  

• Inundado 

En este tipo de evaporador el refrigerante líquido es alimentado con ayuda de 

un tanque situado sobre el nivel del evaporador. La alimentación es provista por 

la cabeza de altura de presión. Un nivel de control  alimenta el tanque. El gas 

proveniente del evaporador regresa al tanque y queda listo para ser 

comprimido. Como en el caso anterior, este sistema garantiza el coeficiente de 

transferencia máximo ya que el estado inicial en el serpentín contiene 

solamente líquido. La caída de presión se minimiza, dentro del serpentín por la 

mayor presencia de líquido, además los distribuidor generalmente son 

relativamente grandes para minimizar las pérdidas de presión que se traducen 

en una penalidad en la temperatura de evaporación. Los evaporadores de este 

tipo son utilizados generalmente para sistemas pequeños o serpentines 

aislados para una única condición de trabajo.   

• Expansión directa 

Este método es utilizado generalmente para temperaturas sobre los -10°C. Una 

válvula termostática de expansión permite reducir presión y temperatura. El 
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bulbo sensor de la válvula se pone en contacto con la salida del evaporador, 

regulando de esta manera la apertura de la válvula de expansión y de esta 

manera se logra la condición deseada. El coeficiente de transferencia de calor 

no es el óptimo ya que refrigerante en dos fases entra en el serpentín. No es 

recomendado por sí solo en los sistemas de amoníaco y es utilizado con 

frecuencia con refrigerantes halocarbonados. A diferencia de los sistemas 

anteriores la cantidad de carga de refrigerante necesaria es menor, y su costo 

es más bajo. El serpentín en este caso puede resultar entre un 15% y 20% más 

grande respecto a los anteriores sistemas, lo que genera un costo extra en el 

serpentín. 

Otro parámetro a ser tomado en cuenta dadas las condiciones de diseño, es el 

método de deshielo (defrost). Ya que la cámara estará muy por debajo del punto de 

congelación del agua, la humedad del aire se solidificará en el serpentín, 

disminuyendo el coeficiente de transferencia y en el peor de los casos bloqueando el 

paso del aire. Por estas razones, gas caliente es circulado por el serpentín del 

evaporador convirtiéndolo momentáneamente en condensador a fin de utilizar el calor 

expulsado por la condensación para que fusione el hielo de la parte exterior del 

serpentín y las aletas. Cuando el gas pasa solamente por el serpentín, el sistema de 

deshielo es llamado serpentín de gas caliente, cuando el gas es aplicado al serpentín y 

a la bandeja que lleva el agua a las cañerías se hace referencia a una unidad de 

deshielo de gas caliente.  El gas caliente a alta presión es enviado al evaporador a 

través de una válvula reguladora de presión (la presión recomendada está entre los 

4,5 a 5,5 bar). Más o menos entre 230 y 450 KJ por metro cuadrado del área del 

serpentín es utilizado para este fin. Jeff Rothermal, ingeniero de Evacop da una regla 

de diseño: “Deshelar un máximo de un tercio del total de la capacidad del sistema 
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cada vez”. De esta manera el gas que se genera suficiente gas caliente para cada 

ciclo de deshielo. Dentro de los parámetros de diseño para evaporadores que trabajan 

bajo 0°C el espacio entre aletas y su posición geom étrica es muy importante ya que 

influyen en la eficiencia y rapidez de deshielo. 

Tomando en cuenta todas las alternativas se escogió el evaporador con 

recirculación de líquido ya que: 

• permite garantizar la temperatura de diseño a la salida del evaporador 

• se necesita alimentar un gran número de evaporadores 

• los serpentines serán eficientes por la presencia total de líquido en la entrada.  

Escogido el tipo de evaporador, es necesario analizar cuidadosamente las 

condiciones de diseño de manera que los recursos utilizados sean optimizados. 

Existen 3 diferentes factores que influyen en el diseño de un evaporador: 

• Transferencias de calor 

Para este criterio se toma en cuenta: el tipo de material, los flujos másicos, 

superficie total del área de transferencia, posición geométrica de las tuberías, 

temperaturas de diseño y las propiedades físicas de los fluidos.  

• Caída de presión 

Los parámetros a considerar en este aspecto son: la geometría por donde 

pasan ambos flujos, el acabado de los materiales, la fase de los fluidos y los 

flujos másicos de los fluidos. 

• Precio 

La calidad y cantidad de material y la dificultad de la manufactura son temas a 

considerar para optimizar el precio de un evaporador que brinde un servicio 

adecuado. 
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La combinación de características que optimice estas condiciones permite 

diseñar el intercambiador necesario. 

Después de evaluar 3456 combinaciones variando parámetros como: el ancho 

del evaporador, el número de pasadas, la disposición geométrica de la tubería, el 

número de filas y diámetro de los tubos; se obtuvo el diseño final que trata de optimizar 

los parámetros antes mencionados. 

   Las características más importantes del diseño final se pueden apreciar en la 

Tabla 3.3, en el anexo 3 se puede encontrar la información completa. 

Tabla 3.3  Características de diseño del evaporador 

Características geométricas del evaporador  Detalle  
Número de unidades en paralelo 12 
Número de servicios 1 
Número de pasadas de tubo por unidad 10 
Diámetro entrada y salida de las boquillas 194mm 
Número de ventiladores por unidad 4 
Número de filas del serpentín 20 
Configuración de tubos  escalonados 
Ancho de la unidad 1m 
Largo de los tubos 3m 
Área de transferencia total 18144m2 

Material de los tubos Acero inoxidable ASTM A 312 
Material de las aletas Aluminio 3003 
Diámetro externo de los tubos 17mm 
Espesor de los tubos 4,4mm 
Densidad de aletas 196 aletas/m 

Condiciones del proceso Detalle fluido  
Caliente  Frío 

Nombre Aire Amoníaco 
Fase Gas 2 fases 
Caudal total 220 kg/s 2 kg/s 
Fracción de vapor a la entrada 1 0 
Fracción de vapor a la salida 1 0,37 
Temperatura de entrada -16°C -25,35 °C 
Temperatura de salida -20,7 °C -25,88 °C 
Caída de presión 0,536 kPa 3,59 kPa 
Coeficiente total de transferencia 8,082 W/m2K 
Potencia absorbida 1021 kW 
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Se puede notar que en la Tabla 3.3 las condiciones de la fracción de vapor no 

coinciden con el diseño original. Esto se debe al tipo de evaporador utilizado, sin 

embargo la condición de salida de la fracción de vapor  prevista en el diseño de 1 se 

logra mediante la separación física dentro del tanque del sistema de recirculación. El 

diseño de este sistema esta fuera de los alcances de esta tesis. 

 

Figura 3.13  Mapa de regímenes evaporación en tubos horizontales para el evaporador (fuente HTRI) 

 

Otra característica importante del software es que nos permite obtener el mapa 

de regímenes de cambio de estado.  En la Figura 3.13 se puede apreciar el mapa 

mencionado, se puede concluir que las fuerzas devidas a la gravedad son superiores a 

las viscosas por lo que un regímen oleado estratificado domina el cambio de estado. 

Este mapa es importante ya que el régimen de evaporación esta extrechamente 
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relacionado con la caida de presión. En la la Figura 3.14 se encuentra la descripción 

física de algunos de los 7 posibles regímenes de cambio de estado para tubos 

horizontales. 

 

Figura 3.14  Tipos de regímenes de evaporación en tubos horizontales  
(http://www.pe.utexas.edu/2phaseweb/Colorhor.jpg) 

 

El software de HTRI además realiza los esquemas CAD para la manufactura 

de los intercambiadores. En la Figura 3.15 se presenta la configuración de los tubos 

con lo cual se puede definir la opción más viable de conexión. En este diagrama se 

presenta con distintos colores las tuberías correspondiente al número de pasada, 

así el blanco es la primera pasada, el azul claro la segunda, el verde la tercera, el 

amarillo la cuarta, el celeste la quinta y así hasta llegar a la décima pasada.  
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Figura 3.15  Configuración geométrica de la tubería del evaporador (fuente HTRI) 

 

En la Figura 3.16 se esquematiza en 2 dimensiones el evaporador con sus 

respectivas medidas que permiten tener una idea física del tamaño del 
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intercambiador.  Además se dan detalles del peso estructural, dato importante para 

la correcta sujeción mecánica de los evaporadores en el lugar de trabajo. 

 

Figura 3.16  Esquema de los evaporadores, a) vista superior, b) vista lateral y detalles de 
construcción (fuente HTRI) 

 

 Por último en la Figura 3.17 se presenta un esquema 3D del evaporador que 

afianza la idea física del evaporador. 
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Figura 3.17  Evaporador 3D (fuente HTRI) 

 
 

3.4.3 Condensador 

El condensador es el intercambiador de calor que permite expulsar la energía 

(retirada por el evaporador en el cuarto de refrigeración) hacia el medio ambiente. El 

refrigerante que incrementó su entalpía durante la evaporación y compresión expulsa 

toda la energía necesaria hacia el medio ambiente de tal manera que pueda cumplir 

un ciclo, es decir regresar al estado inicial en donde tenía una entalpía menor. 

  Existen varios tipos de condensadores según el fluido externo donde se 

absorbe el calor: 

• Condensadores enfriados por aire 

Como su nombre lo indica en este tipo de intercambiadores aire es el fluido 

externo donde se expulsa el calor necesario para que se dé la condensación 

del refrigerante. Este tipo de intercambiadores pueden ser de convección 

natural o forzada. En los condensadores de convección natural ya que el flujo 
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de aire inducido es muy bajo se necesita grandes áreas de transferencia por lo 

que son utilizados para capacidades pequeñas de refrigeración.  Por otro lado 

en los condensadores de convección forzada el flujo de aire es incrementado 

con ayuda de un ventilador. Se utilizan frecuentemente en aire acondicionado, 

enfriadores de agua. Para un diseño económico la velocidad del aire varía entre 

los 2 m/s y 3,5m/s. El espacio entre aletas en los condensadores varía desde 3 

a 7 aletas por cm. 

• Condensadores enfriados por agua 

En este caso el fluido externo para enfriar el condensador es agua. Varias 

opciones para este tipo de intercambiadores son posibles. Las más comunes 

son: intercambiador de tubería doble, intercambiador de serpentín y coraza y el 

más común intercambiador de tubo y coraza.  Este último es usado desde 

sistemas con unas pocas toneladas de refrigeración hasta miles de toneladas 

de capacidad. En los condensadores de tubo y coraza el refrigerante fluye por 

la coraza mientras el agua fluye a través de los tubos. Condensadores de tubo 

y coraza horizontales son los más comunes, sin embargo se utilizan 

condensadores de tubo y coraza verticales para aplicaciones de grande 

capacidades con amoníaco de tal manera que sea posible limpiar los tubos 

desde la parte superior mientras la planta sigue operando.  

• Condensadores evaporativos 

En un  condensador evaporativo agua y aire son utilizados para extraer el calor 

del refrigerante. Este combina las características de una torre enfriadora y un 

condensador enfriado por agua. El agua es aspergeada en la parte superior del 

banco de tubos que llevan refrigerante mientras que el aire es inducido a la 

parte superior. Los tubos están en contacto con una fina capa de agua donde el 
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enfriamiento evaporativo toma lugar. El agua aspergeada en contra corriente 

del aire actúa como una torre de enfriamiento. El aire incrementa la tasa de 

evaporación de agua. El coeficiente total de transferencia de este proceso es 

muy grande ya que la condensación en los tubos y la evaporación fuera de ellos 

son fenómenos que facilitan la transferencia de calor. El flujo de aire debe ser 

entre 350 a 500 m3/h por tonelada de refrigeración (1 ton ref. = 3,52kW). 

Tomando en cuenta todas las alternativas se escogió el condensador  de tubo y 

coraza vertical enfriado por agua ya que: 

• reduce el tamaño del intercambiador con respecto a uno enfriado por aire, 

• la instalación de agua para el enfriamiento del mismo es también necesaria 

para el absorbedor, 

• permite el mantenimiento para evitar el ensuciamiento excesivo, 

• puede ser instalado dentro de un lugar cerrado, por lo que se disminuya caídas 

de presión por la presencia de tubería de conexión, 

• el costo es entre 2 y 3 veces menor que condensadores enfriados por aire  

Escogido el tipo de condensador, es necesario analizar cuidadosamente las 

condiciones de diseño de igual manera como se hizo con el evaporador, tomando en 

cuenta de los factores como transferencias de calor, caída de presión y precio. 

Por su abundante uso los intercambiadores de tubo y coraza han sido 

estandarizados. TEMA o la Asociación de Manufactureros de Intercambiadores de 

Tubo por sus siglas en inglés, a definido los tipos, maquinados y tolerancias utilizados 

para ensamblar este tipo de intercambiadores. HTRI basa sus diseños en las normas 

de construcción de TEMA, lo que facilita el diseño con el software.  

Después de evaluar 1238 combinaciones variando parámetros como: el 

diámetro de la coraza, el espaciamiento y configuración de los deflectores(o placas 
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desviadoras), el número de pasadas de tubo, el largo de los tubos, el espaciamiento 

entre tubos, el diámetro de los tubos, el tipo de coraza y  se obtuvo el diseño final que 

trata de optimizar los parámetros antes mencionados. 

   Las características más importantes del diseño final se pueden apreciar en la 

Tabla 3.4, en el anexo 4 se puede encontrar la información completa. 

Tabla 3.4  Características del diseño del condensador de tubo y coraza 

Características geométricas del condensador  Detalle  
Tipo de intercambiador según TEMA AEN 
Diámetro de la coraza 1,2m 
Orientación vertical 
Tipo de deflectores Segmento simple  
Número de deflectores 4 
Tipo de  tubo  Estándar cédula 80 
Largo de los tubos 2,5m 
Número de tubos 1036 
Área de transferencia total 209m2 

Material coraza y tubos Acero al carbón ASTM A 334 

Condiciones del proceso Detalle fluido  
Caliente  Frío 

Nombre Amoníaco Agua 
Fase 2 fases Líquido 
Caudal total 0,83 kg/s 20 kg/s 
Fracción de vapor a la entrada 1 0 
Fracción de vapor a la salida 0 0 
Temperatura de entrada 36°C 15 °C 
Temperatura de salida 30 °C 26 °C 
Caída de presión 1,4 kPa 1,78 kPa 
Coeficiente total de transferencia 580,4 W/m2K 
Potencia absorbida 970 kW 
 

El tipo de intercambiador AEN, que se menciona en la Tabla 3.4, es una 

designación creada por TEMA, en la cual cada letra se refiere al tipo de cabezal 

frontal, coraza y cabezal posterior. Así AEN posee: 

• el cabezal principal tipo A, en el cual se puede remover todo el cabezal 

o tan solo la cobertura superior como se muestra en la Figura 3.18. 

Además no existen juntas o empaques que pongan en contacto el 
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fluido de la coraza con el cabezal.  Los principales motivos son tener 

acceso al mantenimiento interno de los tubos y hermeticidad para el 

fluido dentro de la coraza. 

 
Figura 3.18  Designación TEMA A (fuente 

http://www.engineeringpage.com/heat_exchangers/tema.html) 

 
 

• la coraza tipo E, la cual es el diseño más simple  y determina que el 

fluido en la coraza pasa una sola vez se muestra en la Figura 3.19. 

 

Figura 3.19  Designación TEMA E (fuente 
http://www.engineeringpage.com/heat_exchangers/tema.html) 

 

• el cabezal posterior tipo N, que permite fijar la matriz de los tubos 

mediante suelda garantizando un sello perfecto para el líquido que 

circula dentro de la coraza como se muestra en la Figura 3.20 
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Figura 3.20  Designación TEMA N  (fuente 

http://www.engineeringpage.com/heat_exchangers/tema.html) 

 
Este intercambiador es uno de los diseños más simples de TEMA. Su construcción 

no requiere juntas o empaques en el lado de la coraza pues esta está soldada a la 

matriz de tubos y los cabezales están bridados a la coraza. Este es uno de los 

diseños de menor costo por metro cuadrado de transferencia de calor y además 

permite múltiples pasadas en el lado de los tubos. Sin embargo posee limitaciones: 

el lado de la coraza puede ser limpiado solamente con métodos químicos y el 

diseño no tiene tolerancia en caso de expansión térmica. Esta última se puede 

solucionar de ser necesario con una junta de expansión, sin embargo por las 

temperaturas de trabajo del intercambiador esto no es necesario.  
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Figura 3.21  CAD intercambiador tubo y coraza. a) vista frontal, b) corte interno y detalle de la 
distribución de las pasadas (fuente HTRI) 

El esquema CAD 2D provisto por el software de HTRI para este tipo de 

intercambiadores se presenta en la Figura 3.21. En el literal a) se presenta una vista 

frontal del intercambiador, se puede observar la coraza  y la configuración de 

entrada y salida tanto de la tubería de amoníaco como de la tubería de agua, a partir 

de esta imagen se puede tener una idea general del tamaño del condensador 

completo. En el literal b) se presenta un corte del intercambiador, se detallan las 

pasadas y las características internas de la tubería.  
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Figura 3.22  CAD 3D condensador, a) intercambiador armado, b) detalle interno deflectores sin 
coraza ni tubos, c) estructura interna sin coraza (fuente HTRI) 

 

Por último en la Figura 3.22 se presenta un esquema 3D del intercambiador 

de tubo y coraza que afianza la idea física del condensador. 

3.4.4 Intercambiador de calor Solución 

El intercambiador de calor de solución permite aprovechar el calor remanente 

de la solución pobre en amoníaco y de esta manera precalentar la solución que entra 

en el absorbedor. Existen muchas alternativas para lograr este intercambio de calor, 

sin embargo un intercambiador de placas es una de las opciones más rentables y 

eficientes disponibles. Este tipo de intercambiadores dispone de una gran área de 
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transferencia en un espacio reducido por lo que además es liviano. Pueden ser 

diseñados en configuración de una o múltiples pasadas. Entre los intercambiadores de 

placa existen 3 opciones a considerar:  

• intercambiador de placa en bastidor, cuyas placas se pueden cambiar y 

logran la estanqueidad a partir de sellos de diferentes materiales según 

la aplicación los cuales son apretados por espárragos entre dos platos 

de retención. Generalmente las placas son corrugadas lo que mejora el 

intercambio térmico entre fluidos. El espacio entre placas estrecho y el 

patrón impreso en la placa para cambiar la dirección de flujo se 

combinan para crear gran turbulencia, lo que se traduce en coeficientes 

de transferencia muy altos, pero al mismo tiempo caídas de presión 

significantes, un buen diseño equilibra estas dos variables.  La Figura 

3.23 muestra un intercambiador  de placas en bastidor y un esquema de 

su flujo. Se puede apreciar que cada placa posee 4 agujeros de los 

cuales se utilizan 2 en cada pasada. Las principales ventajas de este tipo 

de intercambiadores es la posibilidad de limpieza mecánica de las placas 

y su flexibilidad. Cuando el ensuciamiento es un factor muy agresivo en 

el intercambiador, desmontando las placas se puede acceder fácilmente 

al mantenimiento de las mismas. Es flexible ya que en caso de falla de 

alguno de los sellos o de si se requiere mayor área de transferencia 

solamente de reemplazan o se aumentan el número de platos según sea 

el caso. 
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Figura 3.23  a) Esquema de flujo, b) Intercambiador de placas en bastidor (fuente 
http://www.wermac.org/equipment/plateheatexchanger.html) 

 

• Intercambiador de placas semi-soldado, en el cual las placas de uno se 

los flujos no poseen sellos de estanqueidad pues es soldada. Esto brinda 

seguridad y flexibilidad si uno de los canales transporta algún fluido 

tóxico o inflamable, y además permite acceder al mantenimiento para 

evitar el ensuciamiento del otro canal. 

• Intercambiador de placas soldado, el cual tiene el mismo principio de los 

anteriores con una ventaja económica, sin embargo solamente se 

pueden limpiar los canales químicamente. Se ocupan generalmente 

cuando el ensuciamiento esperado es bajo. La Figura 3.24 muestra un 

intercambiador de placas soldadas. 
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Figura 3.24  Intercambiadores de placas soldados (fuente http://www.bd-
heatech.com/Gasket_features.htm) 

 

Ya que el intercambiador de calor de solución maneja amoníaco en ambos 

lados del circuito, es recomendable utilizar un intercambiador de placas soldadas ya 

que escogiendo el material correcto y una velocidad apropiada dentro de los canales 

el ensuciamiento puede ser controlado.  A continuación se presenta el diseño del 

mismo, cabe recalcar que al ser un intercambiador de calor las mismas condiciones 

de optimización tomadas en cuanta para el diseño del evaporador y el condensador 

serán utilizadas. 

Después de evaluar 36 opciones variando el número de pasadas, la 

configuración de flujo de la primera pasada del fluido caliente y diferentes tipos de 

placas con puertos y ángulos de chevron diferentes se determinó el diseño final, 

cuyas principales características se encuentran en la Tabla 3.5 para mayores 

detalles consultar el anexo 5.  

Se recomienda un modelo redúndate para este componente ya que por su 

bajo precio relativo dentro del sistema, esto permitirá realizar el mantenimiento de 

los intercambiadores de ser necesario.  
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Tabla 3.5  Diseño final intercambiador de solución de placas soldadas 

Características geométricas del  
intercambiador de placas soldadas de 

solución 

Detalle  

Número de pasadas 1 
Número de platos 17 
Configuración de flujo Contracorriente 
Número de canales 8  
Distancia horizontal entre puertos 233,9mm 
Distancia vertical entre puertos 719,1mm 
Espaciamiento entre canales 2,1mm 
Diámetro de los puertos 100mm 
Marca y tipo de plato Alfa Laval A10-B 
Ángulo de chevron 60° 

Condiciones del proceso Detalle fluido  
Caliente  Frío 

Nombre Sol. pobre NH3 Sol. rica NH3 
Fase Líquido Líquido 
Caudal total 1,57 kg/s 2,4 kg/s 
Fracción de vapor a la entrada 0 0 
Fracción de vapor a la salida 0 0,04 
Temperatura de entrada 186 °C 30 °C 
Temperatura de salida 46 °C 89 °C 
Caída de presión 22 kPa 48 kPa 
Coeficiente total de transferencia 5678 W/m2K 
Potencia absorbida 853 kW 
Área de intercambio 3,6m2 

 

Se puede observar que las condiciones de diseño para la salida de la 

solución rica en amoníaco no coinciden con el diseño termodinámico. Esto se debe 

a que HTRI utiliza un modelo teórico avanzado de  Peng Robinson (ecuación de 

estado) para determinar las propiedades termodinámicas de las soluciones, 

mientras que ESS utiliza propiedades determinadas en laboratorio. Sin embargo las 

propiedades termofísicas obtenidas para determinar el proceso de transferencia de 

calor pertenecen a un fluido  que apenas empieza a cambiar de estado, por lo que la 

temperatura no cambia de manera abrupta dichas propiedades y se considera 

razonable utilizar este modelo. De esta manera a pesar de no conseguir las 

temperaturas de diseño exactamente, la potencia térmica transferida es la correcta. 
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Figura 3.25  Dimensiones del intercambiador de solución de placas soldadas 

 

En la Figura 3.25 se presenta un diagrama CAD con las principales 

características del intercambiador que permite tener una idea del tamaño del mismo.  

 

3.4.5 Intercambiador de calor para subenfriamiento 

El intercambiador de calor para subenfriamiento permite maximizar la capacidad 

de refrigeración del sistema, de esta manera  junto con el sistema de evaporadores 
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inundados se aprovecha toda la capacidad de las propiedades termodinámica del 

amoníaco como se ilustra en la Figura 2.11.  

Las condiciones de diseño son las mismas que en el intercambiador de 

solución. Se probaron 84 diferentes combinaciones y el intercambiador utilizado tiene 

las siguientes características mostradas en la Tabla 3.6 

Tabla 3.6  Diseño final intercambiador subenfriador de placas soldadas 

Características geométricas del 
intercambiador de placas soldadas de 

subenfriamiento 

Detalle  

Número de pasadas 1 
Número de platos 27 
Configuración de flujo Contracorriente 
Número de canales 13  
Distancia horizontal entre puertos 230 mm 
Distancia vertical entre puertos 945 mm 
Espaciamiento entre canales 5 mm 
Diámetro de los puertos 120 mm 
Marca y tipo de plato Alfa Laval P32 
Ángulo de chevron 45° 

Condiciones del proceso Detalle fluido  
Caliente  Frío 

Nombre Amoníaco Amoníaco 
Fase Líquido Gas 
Caudal total 0,83 kg/s 083 kg/s 
Fracción de vapor a la entrada 0 1 
Fracción de vapor a la salida 0 1 
Temperatura de entrada 30 °C -25 °C 
Temperatura de salida 8 °C 20 °C 
Caída de presión 0,12 kPa 41,2 kPa 
Coeficiente total de transferencia 575,9 W/m2K 
Potencia absorbida 86 kW 
Área de intercambio 8 m2 

 

Se puede observar que las condiciones de diseño para las dos salidas tanto 

del líquido como el gas no coinciden con el diseño termodinámico. Al igual que en el 

otro caso esto se debe a que HTRI utiliza un modelo teórico avanzado de  Peng 

Robinson (ecuación de estado) para determinar las propiedades termodinámicas de 

las soluciones, mientras que ESS utiliza propiedades determinadas en laboratorio. 
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En este caso el error es menor ya que el compuesto a modelar es amoníaco puro. 

Las propiedades termofísicas obtenidas para determinar el proceso de transferencia 

de calor pertenecen a un fluido  en un mismo estado, por lo que la temperatura no 

cambia de manera abrupta dichas propiedades y se considera razonable utilizar 

este modelo. De esta manera a pesar de no conseguir las temperaturas de diseño 

exactamente, la potencia térmica transferida es la correcta. 

 

Figura 3. 26  Dimensiones del intercambiador subenfriador de placas soldadas 
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En la figura 3.26 se presenta un diagrama CAD con las principales 

características del intercambiador que permite tener una idea del tamaño del mismo.  

 

3.4.6 Generador y Sistema de Rectificación de Refri gerante 

El objetivo del generador es separar el amoníaco del agua, de tal manera de 

utilizar el amoníaco en el sistema de refrigeración. El principio del funcionamiento del 

generador es aportar calor de tal manera que el compuesto más volátil, en este caso el 

amoníaco, se evapore. Debido a que una cantidad de agua importante también se 

evapora, es necesario introducir un proceso de destilación para purificar el amoníaco. 

De esta manera transferencia de calor y transferencia de masa son fenómenos a ser 

considerados para el diseño. La literatura existente sobre estos sistemas afirma que el 

proceso dominante en este componente es la transferencia de masa, por esta razón el 

diseño de este componente esta fuera del alcance de esta tesis. El sistema para lograr 

la separación consta de cuatro partes principales: el rehervidor, la parte inferior de la 

columna o rectificador, la parte superior de la columna y el deflagmador, desde abajo 

hacia arriba.  

El diseño de la columna de destilación puede ser de rellenos o platos. 

Generalmente una columna de platos es utilizada para este tipo de sistemas. En 

cualquiera de los dos casos se determina la altura de la columna. Para la columna de 

rellenos influirá en la cantidad de relleno presente en la columna y en la columna de 

platos se determina el número de platos necesarios para lograr la pureza requerida del 

amoníaco. Para mezclas binarias se ha determinado métodos tomando en cuenta el 

balance de materia y energía, asumiendo estado estable y que los componentes no 

reaccionan. Las aproximaciones teóricas más conocidas y utilizadas son: 
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• El método de MCcabe-Thiele, es un método gráfico para el cual se 

necesita el diagrama isobárico de equilibrio líquido-vapor de la mezcla 

binaria amoníaco-agua, o diagrama X-Y. En este diagrama X representa 

la fracción molar del componente más volátil (amoníaco) en fase líquida 

y Y es la fracción molar del componente más volátil en fase de vapor. 

De esta manera es posible conocer  la composición de la fase de vapor 

en equilibrio con cada composición de la fase líquida. Después con 

ayuda de las concentraciones de la entrada y salidas se determinan las 

rectas de operación de enriquecimiento y agotamiento. Por último se 

trazan a manera de escalón, horizontales y verticales que permitan ir 

desde la concentración más alta a la más baja, teniendo como límites la 

curva de equilibrio y las rectas de operación. El número de horizontales, 

es el número de platos teóricos necesarios para la destilación. El 

número de platos real es superior al número de platos teóricos. Los 

platos tienen diferentes eficiencias que dependen de variables como las 

propiedades del fluido y el tipo de flujo. El método gráfico de McCabe se 

ilustra en la Figura 3. 27. 
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Figura 3. 27  Método gráfico de McCabe-Thiele para el cálculo del número de platos teóricos de una 
columna de rectificación. (fuente http://ocwus.us.es/arquitectura-e-ingenieria/operaciones-

basicas/contenidos1/tema13/pagina_07.htm) 

 

• El método de Sorel es lo mismo que el método de McCabe-Thiele  pero 

de forma analítica. 

Para el presente caso sería necesario obtener la curva de equilibrio para la 

mezcla amoníaco-agua a 1167 kPa, las condiciones de concentración de la entrada y 

las salidas ya se han determinado con ayuda del modelo termodinámico. El diámetro 

de la columna está relacionado al tipo de plato y su eficiencia.  

Una vez diseñada la columna de destilación, se procede a elegir el sistema que 

aportará calor para el proceso es decir el rehervidor. Existen diferentes tipos y 

configuraciones de rehervidores. El intercambiador o rehervidor es el encargado de 

transferir el calor necesario para el proceso de desprendimiento de amoníaco de la 

solución. Para poder escoger entre los intercambiadores es necesario mirar las 

condiciones de uso y acudir a los estándares TEMA como se hizo para el 

condensador. El estilo más común de configuración para este caso es el llamado 

rehervidor tipo Kettle.  
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3.4.7 Absorbedor 

El absorbedor es un intercambiador de calor y masa el cual permite enriquecer 

con amoníaco la solución débil proveniente del generador. El proceso de absorción es 

un proceso dominado por el proceso de transferencia de masa, al igual que el proceso 

del generador pues es el proceso inverso de la destilación. Las opciones de equipos 

para realizar absorción es igualmente una columna ya sea esta de platos o de relleno. 

Generalmente se ocupa una configuración de relleno para este tipo de sistema. Por las 

mismas razones que el generador el diseño de este equipo está fuera del alcance de 

esta tesis.  

Al igual que la cantidad de platos en la columna de destilación, la cantidad de 

relleno debe ser determinada, sin dejar de lado que el proceso de absorción de 

amoníaco es de carácter exotérmico por lo que un intercambiador de calor debe ser 

combinado dentro de la columna de relleno. Generalmente este intercambiador es 

alimentado con agua para absorber el calor de absorción y se llama a esta 

configuración condensador interno de absorción. 
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4. ANÁLISIS DE RENTABILIDAD 

Para el análisis de rentabilidad se utilizará la metodología del valor anual o VA. 

El escenario propuesto son dos alternativas mutuamente excluyentes. La primera 

alternativa será una planta de refrigeración por absorción de 1000kW con temperatura 

de evaporación de -40°C, y la segunda alternativa s erá una tradicional planta de 

refrigeración por compresión mecánica. La tasa de interés utilizada ha sido 

determinada a partir del valor de 4,27% registrado como tasa referencial pasiva en el 

Banco Central del Ecuador para diciembre del 2010. 

Los cálculos están basados en información provista por Mattes Engineering 

Bnbh, compañía alemana que ofrece equipos de refrigeración por absorción en todo el 

mundo con décadas de experiencia. La información provista ha sido modificada para 

estar acorde a la realidad ecuatoriana.  

A continuación se presentan una serie de cálculos necesarios para el análisis 

económico. En la Tabla 4.1 se presenta una estimación de todas las demandas 

energéticas necesarias para una planta VARS y para una planta de refrigeración por 

compresión mecánica.    
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Tabla 4.1  Tabla comparativa de recursos energéticos entre una planta  VARS y una planta de 
refrigeración por compresión mecánica. 

 Refrigeración 

por absorción 

Refrigeración por 

compresión 

unidades 

Capacidad de refrigeración 1000 1000 kW ref. 

Temperatura de evaporación -40 -40 °C 

Horas de operación 8000 8000 h/año 

Demanda de Calor 2360 0 kW term. 

Flujo de agua caliente 69 - m3/h 

Rango de temperatura 182/150 - °C 

Demanda total energía térmica 

alta temperatura  en 1 año 

18880000 - kWh 

Expulsión de calor    

Condensador evaporativo 1410 1552 kW term. 

Temperatura de agua fría 31 31 °C 

Flujo de agua fría 4,5 5,1 m3/h 

Torre de enfriamiento 1950 160 kW term. 

Rango de temperatura de agua 

fría 

26/36 26/36 °C 

Flujo de agua fría 6,2 0,5 m3/h 

Total 3360 1712 kW term. 

Demanda total energía térmica 

baja temperatura  en 1 año 

85600 44800 m3/año 

Demanda eléctrica    

Bomba o compresor 18 461 kW elect. 

Condensador evaporativo 26 28 kW elect. 

Torre de enfriamiento 29 0 kW elect. 

Total 73 489 kW elect. 

Demanda total energía eléctrica 

en 1 año 

584000 3912000 kWh 

Total energía utilizada 46344000 17608000 kWh 

 

Se puede apreciar que el requerimiento energético de la planta VARS es dos 

veces y medio mayor que la planta de refrigeración por compresión mecánica. Esto se 

debe básicamente a la eficiencia de conversión de energía. La energía eléctrica se 

convierte en otro tipo de energía de manera más eficiente que la energía térmica. Sin 

embargo si tomáramos en cuenta la energía necesaria para obtener la energía 

eléctrica, las cifras no deberían ser tan diferentes.  

Los requerimientos energéticos de la planta VARS en orden de importancia se 

muestran en la Figura 3. 28. 



81 
 

 
 

 

Figura 3. 28  Desglose requerimientos energéticos del VARS 

 
 Por otro lado los  requerimientos energéticos para una planta de refrigeración 

por compresión mecánica se pueden apreciar en la Figura 3. 29. 

 

Figura 3. 29  Desglose energético en un sistema tradicional por compresión 

 
 Con el panorama expuesto es claro que el VARS ataca el porcentaje de 

energía eléctrica necesario para generar refrigeración, suplantándolo por energía 

térmica que en el mejor de los caso es residual de algún otro proceso industrial. 

Si contamos con toda la energía necesaria para generar los 1000kW de 

refrigeración podemos decir que el VARS tiene una eficiencia del 17,3% en la 

conversión de energía, mientras que el sistema de refrigeración por compresión 

24%
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mecánica, sin contar con la energía necesaria para producir electricidad, tiene una 

eficiencia de 45,4%.   

Determinadas las demandas anuales de cada uno de los recursos energéticos 

se procede a obtener las tarifas  por cada uno de ellos. La tarifa eléctrica  está basada 

en el pliego de tarifas de la Empresa Eléctrica Quito (EEQ) del diciembre del 2010. Se 

utiliza la tarifa de media tensión G5. En la Tabla 4.2 se detalla la tarifa eléctrica 

aplicada a la industria.  

Tabla 4.2  Detalle de la tarifa eléctrica G5 de la EEQ 

Tarifa eléctrica ( En caso de no disponer de los equipos de medición y registro 

de la demanda horaria (MTGD)) 

 

$ 1,414 por factura, en concepto de Comercialización, independiente del consumo de 
energía 

$ 4,129 mensuales por  cada KW de demanda facturable como mínimo de pago, sin 
derecho a consumo. 

$ 0,058 por  cada KWh  de consumo en el mes. 
0,07 del valor de la planilla por  consumo en concepto de Alumbrado Público, para 

los Abonados  Bombeo de Agua y Escenarios Deportivos. 
0,1 del valor de la planilla por  consumo en concepto de Alumbrado Público, para 

los abonados Comerciales y Entidades Oficiales. 
$3,6 contribución para el Cuerpo de Bomberos, para consumidores Comerciales 

con Demanda 
0,1 del valor de la planilla por  consumo, por  Tasa de Recolección de Basura. 

RESUMEN 
 
 

por facturación y bomberos, por año $ 60,168  

recargo por varios (recolección basura 

alumbrado, etc.) 

27 % del total 

por kW de demanda anual 49,548 $/kW 

Por kWh de consumo 0,058 $/kWh 

 

   

Con la tarifa eléctrica se puede determinar el precio de cada una de las plantas. 

En la Tabla 4.3 se presenta el análisis de valor anual para las dos alternativas 
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Tabla 4.3  Detalle costos Anuales de la planta VARS  y de la planta de refrigeración por compresión 
mecánica 

Costos anuales   

 Refrigeración 

por absorción 

Refrigeración por 

compresión 

Anualidad inversión   

Precio estimado del sistema completo $ 1.500.000,0 $ 750.000,0 

Interés (Banco central) 4,28% 4,28% 

Tiempo de vida 25 10 

Anualidad  $ 98.880,47  $ 93.761,60  

   

Costo de energía eléctrica  anual  kWh X  $ / kWh  

Potencia demandada de operación $ 33.872,0 $ 226.896,0 

 kW X $ /kW  

Potencia demandada de carga $ 3.617,0 $ 24.229,0 

Por facturación y bomberos $ 60,2 $ 60,2 

Subtotal $ 37.549,2 $ 251.185,1 

Varios (recolección basura alumbrado, etc.) $ 10.138,3 $ 67.820,0 

Anualidad  $ 47.687,4 $ 319.005,1 

   

Tarifa    

Costo por kW de agua caliente 0,0025 $ / kWh 

Costo por m3 de agua fría 0,5000 $/m3 

   

Costo de otras energías anual  kWh X  $ / kWh  

Anualidad Agua caliente $ 47.200,00 $ 0,00 

 m3 X $/m3  

Anualidad Agua fría $ 42.800,00 $ 22.400,00 

   

Costo operación y mantenimiento anual  

Costo de operación en base a un % del costo inicial  

% de la inversión inicial 0,50% 6,00% 

Costo operación y mantenimiento $ 7.500,00 $ 45.000,00 

Sueldos del personal $ 10.000,00 $ 30.000,00 

   

Costo total anual $ 254.067,92  $ 510.166,73  

 

Las tarifas por agua caliente y agua fría fueron obtenidas de la estimación de 

Mattes Engineering Bnbh, se consideró razonable utilizar los valores planteados por la 

empresa de tal manera que el sobreprecio (por encontrarse la empresa en Europa) 

cubra cualquier subestimación de precios. Para el costo de operación también se 
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utilizó en los porcentajes sugeridos por la misma empresa, especializada en equipos 

de ciclo VARS.  El porcentaje de los costos anuales de una planta VARS se presentan 

en la Figura 3. 30. 

 

Figura 3. 30  Porcentajes de las anualidades de una planta VARS 

 

Por otro lado el porcentaje de los costos anuales de una planta de refrigeración 

por compresión mecánica se presentan en la Figura 3. 31. 

 

Figura 3. 31 Porcentaje de los costos anuales de una planta de refrigeración por compresión 

 

Con ayuda de estos valores se pueden puntualizar fácilmente las ventajas y 

desventajas del VARS. Por un lado los rubros de consumo eléctrico, mantenimiento y 

operación disminuyen, lo que abarata los costos del sistema. Por otro lado la inversión 

inicial es significativamente alta.   
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La anualidad final presentada para ambos proyectos en la Tabla 4.3 anuncia 

como alternativa ganadora a la planta VARS, con un ahorro equivalente a 256 mil 

dólares anuales.  

Por último se presenta en la Figura 3. 32 una estimación de los gastos 

acumulados anualmente, con lo cual es posible determinar el periodo de recuperación 

equivalente para esta situación.  

 

Figura 3. 32  Gastos acumulados por 50 años 

 

En este caso ya que la refrigeración de los productos es un rubro necesario, y 

no genera retorno de capital, el gráfico acumulativo de los gastos nos permite 

determinar en qué punto la inversión hecha se hace visible financieramente. Se puede 

apreciar en la Figura 3. 32 que a partir del tercer año se podrá hacer visible el ahorro 

de capital en lo que respecta al sistema de refrigeración. 
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5. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

Diseño termodinámico 

• Existen varias posibilidades para modelar termodinámicamente 

diferentes ciclos, ya que el número de ecuaciones utilizadas en cada 

modelo puede ser diferente, el diseñador del ciclo es quien considera las 

ecuaciones más relevantes y su coherencia dentro del sistema de 

ecuaciones. 

• Al manejarse ecuaciones no lineales la convergencia del modelo es algo 

importante a considera; es muy importante observar la posibilidad de 

múltiples soluciones y en el caso que sea necesario hacer restricciones 

en el modelo y buena estimación inicial de variables. 

• El modelo termodinámico utilizado puede ser mejorado si se toma en 

cuenta ciclos más complejos como el GAX. 

• El software utilizado junto con un criterio adecuado son una poderosa 

herramienta para determinar las opciones termodinámicamente más 

eficientes de cualquier ciclo energético. 

Diseño de Equipos 

• El diseño de intercambiadores de calor es un proceso iterativo 

multidisciplinario complejo ya que involucra conocimiento de mecánica 

de materiales, mecánica de fluidos, transferencia de calor y 

termodinámica.  

• Las propiedades termodinámicas son parte importante para poder 

generar un modelo apropiado y dimensionar de manera correcta los 

componentes.  
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• Los intercambiadores en el ciclo VARS son más eficientes ya que al no 

existir presencia de aceites lubricantes, necesarios en los sistemas 

tradicionales, el ensuciamiento por migración del mismo se elimina. 

• El espacio necesario para montar un sistema VARS es mucho mayor 

que el necesario para instalar un sistema de refrigeración normal. 

• La potencia térmica depende de muchas variables  y por esta razón es 

difícil estandarizar las dimensiones de los intercambiadores de calor si 

no se conocen los fluidos a participar en el intercambio (no es como una 

bomba o un compresor o un evaporador para ciertos fluidos). 

• Para que las condiciones el diseño de intercambiadores coincidan 

completamente con el diseño termodinámico las propiedades 

termodinámicas necesarias deben ser las mismas que fueron utilizadas 

para formular el modelo termodinámico. 

Análisis de rentabilidad 

• El sistema VARS propuesto es  una alternativa de refrigeración atractiva 

para industrias tienen acceso  a calor residual dentro de su proceso. 

• El VARS tiene ventajas económicas claras sobre el ciclo tradicional de 

refrigeración  cuando existe fuentes de calor residual o posibilidad de 

obtener energía calórica barata. 

• Lasa principales ventajas del VARS son: el consumo bajo de energía 

eléctrica, bajo costo de mantenimiento y operación. 

• Las principales desventajas del VARS son: su alto costo de inversión 

inicial y la necesidad de energía calórica residual o barata. 
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Recomendaciones 

• Un modelo termodinámico que integre a los fluidos externos con los 

cuales se intercambia calor como: agua, aire y vapor de agua, es una 

interesante alternativa para poder adaptar esta aplicación a diferentes 

condiciones de trabajo. 

• Para un futuro trabajo realizar un modelo termodinámico GAX volvería 

más eficiente el sistema. 

• La utilización de la última actualización de las propiedades 

termodinámicas, termofísicas y de transporte de la mezcla amoníaco-

agua para la generación del modelo le daría más precisión a los cálculos, 

tanto al modelo como al diseño. 

• La integración de un software para diseño de columnas de rectificación y 

absorción, permitiría tener un diseño completo del sistema. 
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ANEXO 1 
Código de implementación del ciclo termodinámico en EES: 

" 
Basado en :   
Absorption Chillers and Heat Pumps 
K.E. Herold, R. Radermacher and S.A. Klein 
CRC Press, 1995 
Archivo :  ex9_2.EES 
 
Este programa calcula el rendimiento de un VARS de una sola etapa con sub - enfriador de 
condensados 
 
" 
 
"Los siguientes procedimientos convierten unidades" 
 
PROCEDURE TPQ(TC;P;Q : x;h;v;s)  
"dada T (temperatura), P (presión) and Q (calidad)  en unidades SI, 
 este procedimiento devuelve x, h, v  & s  en unidades SI" 
TK = TC + 273,15 
Pbar = P * 0,01 
CALL NH3H2O(128;TK;Pbar;Q : TK;Pbar;x;h;s;u;v;Q) 
END 
 
PROCEDURE TPX(TC;P;x : Q;h;v;s)  
"dada T (temperatura), P (presión) and x (fracción masa de amoníaco) en unidades SI, 
 este procedimiento devuelve Q, h, v  & s  en unidades SI" 
TK = TC + 273,15 
Pbar = P * 0,01 
CALL NH3H2O(123;TK;Pbar;x : TK;Pbar;x;h;s;u;v;Q) 
END 
 
PROCEDURE PXQ(P;x;Q : TC;h;v;s)  
"dada  P (presión en bar), x (fracción masa de amoníaco) & Q en unidades SI, 
 este procedimiento devuelve T, h, v  & s  en unidades SI" 
Pbar = P * ,01 
CALL NH3H2O(238;Pbar;x;Q : TK;Pbar;x;h;s;u;v;Q) 
TC = TK - 273,15 
END 
 
PROCEDURE PHX(P;h;x : TC;Q;v;s)  
"dada  P (presión en bar), h (entalpía J/g) & x (fracción masa de amoníaco) & Q  
en unidades SI, este procedimiento devuelve T, Q, v  & s  en unidades SI" 
Pbar = P * ,01 
CALL NH3H2O(234;Pbar;x;h : TK;Pbar;x;h;s;u;v;Q) 
TC = TK - 273,15 
END 
 
PROCEDURE TXQ(TC;x;Q : P;h;v;s)  
"dada  T (Temeperatura en °C), Q (calidad) & x (fra cción masa de amoníaco)   
en unidades SI, este procedimiento devuelve P, h, v  & s  en unidades SI" 
TK = TC + 273,15 
CALL NH3H2O(138;TK;x;Q : TK;Pbar;x;h;s;u;v;Q) 
P = Pbar * 100 
END 
 
PROCEDURE PXS(P;x;s : TC;h;v;Q)  
"dada  P (presión en bar), x (fracción masa de amoníaco) y s (entropía)  
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en unidades SI, este procedimiento devuelve T, h, v  & Q  en unidades SI" 
Pbar = P * 0,01 
CALL NH3H2O(235;Pbar;x;s : TK;Pbar;x;h;s;u;v;Q) 
TC = TK - 273,15 
END 
 
"Este procedimiento calcula la cantidad de calor que es intercambiada 
en los intercambiador de calor" 
PROCEDURE SHX(epsilon_IC;m_izq;m_der;ha;hb;hc;hd : hcc;hdd;Q_hx) 
Q_izq = m_izq * (hd - ha) "cantidad de calor en el 'lado izquierdo', ecuación 2.16 o 2.19" 
Q_der = m_der * (hb - hc)  "cantidad de calor en el 'lado derecho ', ecuación 2.17 o 2.20" 
qmin = MIN(Q_izq;Q_der) "función para epsilon_ICsuboger el mínimo valor , ecuación 2.18 o 2.21" 
Q_hx = epsilon_IC * qmin  "epsilon_IC es la eficiencia de intercambiador de calor, ecuación 2.15" 
 hcc = hb - epsilon_IC * qmin/m_der  "cálculo de las entalpías de salida, ecuación 2.16 o 2.19" 
 hdd = ha + epsilon_IC * qmin/m_izq  "ecuación 2.17 o 2.20" 
END 
   
"Parámetros de entrada" 
 
"eficiencia y efectividad" 
eta_bomba = 0,85 "eficiencia isoentrópica de la bomba" 
epsilon_ICsol = 0,9 "eficiencia de intercambiador de calor de solución" 
epsilon_ICsub = 0,9 "eficiencia de intercambiador de calor  subenfirador de condensados" 
 
"temperaturas" 
T[13] =   - 25   "Temperatura de evaporación, dada por la aplicación" 
T[10] = 30  "Temperatura de condensación, determinada por la disponibilidad de enfriamiento" 
T[1] = 30   "Temperatura al final de absorción, determinada por la disponibilidad de enfriamiento " 
T_glide = T[13] - T[12]  
 
"fracción masa de amoníaco" 
x[9] =0,999634  "valor para obtener convergencia del porcedimiento NH3H2O" 
 
"Capacidad frigorífica deseada (kW)" 
Qevap  =  1000  "determinada por la aplicación" 
 
"Flujo de masa (kg/s)" 
m[1] = 2,4 "valor mínimo para convergencia del porcedimiento NH3H2O" 
 
"Calidad" 
Q[13] = 0,99 "valor que max. COP y permite obtener convergencia del porcedimiento NH3H2O" 
Q[10] = 0,00 "condición de diseño" 
Q[7] = 1  "condición de diseño y física" 
Q[9] = 1 "condición de diseño y física" 
Q[1] = 0 "condición de diseño, física y de funcionamiento de la bomba" 
Q[4] = 0  "condición de diseño y física" 
 
"Ecuaciones governantes" 
 
"ABSORBEDOR" 
m[14] + m[6] = m[1]  "ecuación 2.42" 
m[14] * x[14] + m[6] * x[6] = m[1] * x[1]  "ecuación 2.43" 
m[14] * h[14] + m[6] * h[6] = m[1] * h[1] + Qabs  "ecuación 2.44" 
p[14] = p_baja 
 
 
"GENERADOR/RECTIFICADOR" 
bal_masa = m[8] + m[3] - (m[7] + m[4])   "ecuación 2.50, para comprobación de solución" 
bal_masaNH3 = m[8] * x[8] + m[3] * x[3] - (m[7] * x[7] + m[4] * x[4]) "ecuación 2.51, para 
comprobación de solución" 
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m[3] * h[3] + m[8] * h[8] + Qgen = m[7] * h[7] + m[4] * h[4]  "ecuación 2.52" 
CALL pxq(P[3];x[3];0 : T3f;h3f;v3f;s3f)  
T[7] = T3f 
p[7] = p_alta 
 
"RECTIFICADOR/ DEFLAGMADOR" 
m[7] = m[9] + m[8]  "ecuación 2.53" 
m[7] * x[7] = m[9] * x[9] + m[8] * x[8]  "ecuación 2.54" 
m[7] * h[7] = m[9] * h[9] + m[8] * h[8] + Qrect  "ecuación 2.55" 
h[8] = h3f "condición de diseño" 
x[8] = x[3] "condición de diseño" 
p[8] = p_alta 
 
"BOMBA" 
m[1] = m[2]  "ecuación 2.40" 
x[1] = x[2]  "ecuación 2.41" 
sw_bomba = v[1] * (p[2] - p[1])/eta_bomba "ecuación 2.37, trabajo específico" 
h[2] = h[1] + sw_bomba  "ecuación 2.38" 
Wp = m[1] * (h[2] - h[1])  "ecuación 2.39" 
p[1] = p_baja 
p[2] = p_alta 
 
 
"VÁLVULA DE EXPANSION SOLUCIÓN" 
m[5] = m[6] "ecuación 2.30" 
x[5] = x[6] "ecuación 2.31" 
h[5] = h[6] "ecuación 2.32" 
p[5] = p_alta 
p[6] = p_baja 
 
"INTERCAMBIADOR DE CALOR DE SOLUCIÓN" 
m[2] = m[3]   "ecuación 2.19" 
x[2] = x[3]   "ecuación 2.21" 
m[4] = m[5]   "ecuación 2.20" 
x[4] = x[5]   "ecuación 2.20" 
CALL tpx(T[2];P[5];x[5] : Q5e;h5e;v5e;s5e)  
CALL tpx(T[4];P[3];x[3] : Q3e;h3e;v3e;s3e)  
CALL shx(epsilon_ICsol;m[2];m[4];h[2];h[4];h5e;h3e : h[5];h[3];Q_ICsol) 
p[3] = p_alta 
p[4] = p_alta 
 
"CONDENSADOR" 
m[9] = m[10]  "ecuación 2.12" 
x[9] = x[10]  "ecuación 2.13" 
Qcond = m[9] * (h[9] - h[10]) "ecuación 2.14" 
p[9] = p_alta 
 
 
"EVAPORADOR" 
m[12] = m[13] "ecuación 2.9" 
x[12] = x[13]  "ecuación 2.10" 
Qevap = m[13] * (h[13] - h[12])  "ecuación 2.11" 
p[13] = p_baja 
 
"VÁLVULA DE EXPANSION DE REFRIGERANTE" 
m[11] = m[12]  "ecuación 2.33" 
x[11] = x[12]  "ecuación 2.34" 
h[11] = h[12]  "ecuación 2.35" 
p[11] = p_alta 
p[12] = p_baja 
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"INTERCAMBIADOR DE CALOR SUBENBRIADOR DE CONDENSADOS" 
m[10] = m[11]   "ecuación 2.26" 
x[10] = x[11]    "ecuación 2.28" 
m[13] = m[14]    "ecuación 2.27" 
x[13] = x[14]    "ecuación 2.29" 
CALL tpx(T[10];P[14];x[14] : Q14e;h14e;v14e;s14e)  
CALL tpx(T[13];P[11];x[11] : Q11e;h11e;v11e;s11e)  
CALL shx(epsilon_ICsub;m[13];m[10];h[13];h[10];h11e;h14e : h[11];h[14];Q_ICsub) 
p[10] = p_alta 
 
"DATOS DEL SISTEMA" 
COP = Qevap/ Qgen  "ecuación 2.6" 
COP_carnot = (T[1]-T[4])/T[1] * T[12]/(T[1]-T[12])   "ecuación 2.7" 
 
checkQ = Qgen + Qevap + Wp - (Qrect + Qcond + Qabs) "Comprobación de solución" 
p_tasa = p_alta/p_baja 
f = (x[9] - x[4])/(x[3] - x[4]) "razón de circulación de la solución ecuación 2.49" 
 
 
"Comparacion con capacidad NH3 puro" 
h_NH3sat_vap = Enthalpy(Ammonia;P=p_baja;x=1) 
h_NH3sat_liq = Enthalpy(Ammonia;P=p_baja;x=0) 
h_latente =  h_NH3sat_vap - h_NH3sat_liq 
deltah_evap = (h[13]  -  h[12]) 
h_disp = h_latente - (h[13]  -  h[12]) 
Q_disp = h_disp * m[12] 
 
"PUNTOS DE ESTADO" 
CALL txq(T[1];x[1];Q[1] : p[1];h[1];v[1];s[1])  
CALL phx(p[2];h[2];x[2] : T[2];Q[2];v[2];s[2])  
CALL phx(p[3];h[3];x[3] : T[3];Q[3];v[3];s[3])  
CALL pxq(p[4];x[4];Q[4] : T[4];h[4];v[4];s[4]) 
CALL phx(p[5];h[5];x[5] : T[5];Q[5];v[5];s[5])  
CALL phx(p[6];h[6];x[6] : T[6];Q[6];v[6];s[6])  
CALL tpq(T[7];p[7];Q[7] : x[7];h[7];v[7];s[7])  
CALL phx(p[8];h[8];x[8] : T[8];Q[8];v[8];s[8])  
CALL pxq(p[9];x[9];Q[9] : T[9];h[9];v[9];s[9]) 
CALL txq(T[10];x[10];Q[10] : p[10];h[10];v[10];s[10])  "presión alta dada por condiciones a la salida del 
condensador" 
CALL phx(p[11];h[11];x[11] : T[11];Q[11];v[11];s[11])  
CALL phx(p[12];h[12];x[12] : T[12];Q[12];v[12];s[12])  
CALL txq(T[13];x[13];Q[13] : p[13];h[13];v[13];s[13]) "presión baja dada por condiciones a la salida del 
evaporador" 
CALL phx(p[14];h[14];x[14] : T[14];Q[14];v[14];s[14]) 
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ANEXO 2 
Evaporadores de acero inoxidable 
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ANEXO 3 
Resultados del diseño del evaporador. Para información más detallada, consultar el 
formato digital de este documento (133 páginas) 
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ANEXO 4 
Resultados del diseño del condensador. Para información más detallada, consultar 
el formato digital de este documento (47 páginas) 
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ANEXO 5 
Resultados del diseño del intercambiador de placas de solución. Para información 
más detallada, consultar el formato digital de este documento (61 páginas) 
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ANEXO 6 
Resultados del diseño del intercambiador de placas de subenfriamiento. Para 
información más detallada, consultar el formato digital de este documento (63 
páginas) 

 

 



112 
 

 
 

 

 



113 
 

 
 

 


