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I. I N T R o o u c c I o N 

La Transferencia de calor relaciona el intercambio de 

calor entre cuerpos calientes y frios Llamados gene-­

ralmente fuente y receptor, por ello La Transferencia 

de calor se considera como el estudio de Las velocida 

des a Las cuales el calor se transporta entre La fuen 

te y el receptor. 

La energia Transferida por flujo de calor no puede--­

medi rse directamente, pero el concepto tiene signifi­

cado fisico porque está relacionado con una variable­

medible Llamada Temperatura. 

En el estudio de La Transferencia de calor es esen-­

cial conocer La distribución de Temperaturas, ya que 

la magnitud del flujo depende directamente del gra-­

diente de Temperatura.Conociendo La distribución de­

Temperatura, se puede determinar una cantidad de inte 

rés práctico, el FLUJO DE CALOR, el cuál es la can-­

tidad de calor Transferido por unidad de área. 
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Es necesario hacer un análisis de Transferencia de 

calor para el diseño de algunos equipos como: Hor­

nos,Condensadores,Evaporadores,Cuartos Fr1os,Marmi 

tas,Etc •• 

Un problema t1pico de procesos de Transferencia de 

calor involucra las cantidades .de calor que deben­

Transferi rse, las velocidades a las cuales pueden-­

Transferirse debido a la naturaleza de los cuerpos, 

la diferencia de Temperaturas, la extensión y arre 

glos de las superficies que separan la fuente y el 

receptor~ y la cantidad de energia mecánica que de 

be disiparse para facilitar la Transferencia de-­

calor. Como la Transferencia de calor considera un 

intercambio.en un sistema, la pérdida de calor por 

un cuerpo deberá ser igual al calor absorbido por-­

otro dentro de los confines del mismo sistema. 

En el estudio de Transferencia de calor se conside­

ran tres formas distintas de Transferencia: Conduc­

ción, Convección, y Radiación. En realidad la dis-­

tribución de temperaturas en un medio se controla--
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por Los efectos combinados de estas tres formas de 

Transferencia, por Lo que no es posible aislar por 

completo una forma de las interacciónes de las otras 

dos, pero para fines prácticos consideraremos unica-­

mente La Transferencia de calor que predomine en el -

sistema; 6 bién deberán evaluarse separadamente ·cuan­

do sea necesario. 

a) CONDUCCION.- Es la Transferencia de calor en-­

tre moleculas adyacentes sin un desplazamiento apre-­

ciable de las partículas de un cuerpo; se Lleva a ca­

bo por dos mecanismos preferentes: via electrones li­

bres <metales) 6 por vibraciones moleculares. 

b) CONVECCION.- Existirá la Transferencia de ca-­

Lar por convección cuándo un fluido que se encuentra 

en movimiento pasa sobre un cuerpo sólido 6 flujo de_!! 

tro de un canal, y si existe un gradiente de tempera­

tura entre el fluido y el sólido 6 el canal entonces 

existira la Transferencia de calor entre el fluido y 

La superficie. 

La Transferencia de calor por conveccion natural (6 -

Libre) es aquella en La que el movimiento del fluido 

es ocasionado por fuerzas de empuje debidas a difere.!! 



- 4 -

-cias de densidades, como resultado de una diferencia 

de Temperatura. Esto es, si calentamos un Liquido que 

está en un recipiente mediante una Llama, el Liquido 

de el fondo se calienta y se vuelve menos denso que -

antes, debido a su expansi6n térmica, y el Liquido ai 
yacen~e al fondo es menos denso que La porción supe-­

rior fria y asciende a través de ella, transmitiendo 

su calor por medio de una mezcla conforme asciende. 

La Transferencia de calor por .convección forzada se -

efectua cuando el movimiento es inducido artificial-­

mente, como Lo seria una agitación mecánica, el impu.!:_ 

so de un fluido con una bomba, un ventilador, 6 cual­

quier otro equipo de Transporte. 

EL proceso de Transferencia de calor por convección -

se puede representar matematicamente de la siguiente 

manera; mediante La Ley de enfriamiento de Newton: 

q:: h~T c1.1;> 
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Donde (h) es una constante de proporcionalidad deter­

minada por La naturaleza del fluido, La temperatura y 

La forma de agitación, La cual se evalua experimental 

mente y se conoce como el coeficie~te de Transferencia 

de calor (h) , y Cq) es el flujo de calor en La pared. 

c) RADlAClON.- Cuando dos cuerpos de temperaturas 

diferentes están separados por un vacio perfecto no se 

puede efectuar la Transferencia de calor por conduc--­

ción ó convección. En·est6 caso la Transferencia de ca 

lor se efectua mediante radiación térmica. Esto s~gni­

fica que la energia radiante emitida por un cuerpo, d! 

bida a su temperatura, se transmite en el espacio en -

forma de ondas de acuerdo con la teoría clásica de Las 

ondas electromagn6ticas de Maxwell, ó en forma de fot~ 

nes discretos de acuerdo a La hipótesis de Planck. 



"LA ENERGIA ENFOCADA EN TENSION 

CONSTANTE Y DIRECCION DEFINIDA 

ES EL SECRETO MAXIMO PARA TENER 

EXITO." 

EL Hombre. 



C A P I T U L O I 

I Generalidades de La Transferencia de calor por Conveccion 

en Alimentos. 

1.0 Clasificación de Los fluidos y ejemplos : 

1 Newtonianos ~ 1) 

1 No-Newtonianos ~ 2) 

3) 

Los que son independientes 
del tiempo. 

Los que dependen del tiempo 

Fluidos viscoelásticos. 

1~1 Régimen en el que se presenta La transferencia de ·calor. 

1 Convección Natural. 

1 Convección Forzada. 

1.2 La capa Limite. 

a) Calentamiento de sólidos con fluidos 

b) Calentamiento de fluidos con fluidos. 

1.3 Coeficientes individuales de transferencia de calor 

1.4 Coeficiente global de transferencia de calor 

1.5 Representación de coeficientesde pelicula de Transfe­
rencia de calor. 

*** Nomenclatura para el Capitulo l. 
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1.0 Clasificació~ de los fuidos y ejemlos. 

El estudio de la Transferencia de calor por convec 

ción en alimentos es de gran interés ya que los -­

fluidos constituyen la mayor porción de los produc­

toi alimenticios manejados comunmente; usualmente -

un adulto consume mAs fluidos que s6lidos, y duran­

te la primera etapa de la vida del hombre también -

el consumo de alimentos obedece estA regla. 

Como la Transferencia de calor por convecci6n en a­

limentos obliga a tratar con diferentes tipos de 

fluidos es conveniente hacer una clasificación de -

estos, según sus carateristicas de desplazamiento:­

Una primera gran división, seria de dos grandes gr~ 

pos: Los fluidos Newtonianos y no-Newtonianos. Un -

fluido es una substancia que se deforma continuamen 

te cuando se le sujeta a un esfuerzo cortante.En-­

los fluidos Newtonianos existe una relación lineal­

entre la magnitud del esfuerzo cortante aplicado y­

la rapidez de deformación resultante, y en los fluí 

dos no-Newtonianos la relación se vuelve no lineal,· 

como se muestra en la fig, 1.1. Un plAstico ideal -

posee un esfuerzo de cedencia definido y una rela-­

cion constante entre el esfuerzo cortante ( 1' ) -
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y La rapidez de deformación ( .Q.y_ ) • 
dy 

Los gases y los líquidos delgados generalmente son 

fluidos Newtonianos,mientras que tos hidrocarburos 

gruesos, de cadena larga, pueden ser no-Newtonia--

no·s. 

·& ·o 

J • ,, . ... 
,, >1 N ,, .. -'D 
·¡¡ 
a 

11: 

cortonte 11:') 

Fig. 1.1 Diagrama de esfuerzo cortante. 

Ahora bien una substancia plástica no satisface la 

definición de fluido porque tiene un esfuerzo cor-

tante inicial de cedencia que debe sobrepasarse para 

dar lugar a una deformación continúa; por otra par--

te una substancia elástica puesta entre dos placas -

se deformará en proporción a la fuerza, pero no en -

forma continúa con una rápidez definida.A su vez un 

vacio completo entre las placas no daría como resul 
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-tacto, una rápidez final constante, sino que se obte~ 

dría una rápidez mas grande; si colocasemos arena en­

tre las placas, la fricción seca necesitaria de una -

fuerza finita mínima para dar lugar a un movimiento -

continóo, por Lo que la arena no satisfaceria la defi 

nición de fluido. Una substancia plástica puede ser -

un sólido suave, pastas, jaleas, y sistemas similares. 

Unos ejemplos de fluidos Newtonianos en alimentos son: 

La Leche, soluciones diluidas de sacarosa, los aceites 

comestibles,aceite de pescado, jugo de manzana, cremas 

y sopas claras. Para fluidos no-Newtonianos unos eje! 

plos serian: la mayonesa, el flan, la grasa, el pure 

de manzana, el pure de pera, y el de platano. 

Una clasificación más amplia y detallada para los fluí 

dos no-Newtonianos es convenientemente descrita a con­

tinuación; los fluidos no-Newtonianos pueden clasifi-­

carse en tres grandes grupos: 

1)Aquellos en donde sus propiedades son independien 

tes del tiempo 6 La duración del esfuerzo cortante. 

2)Aquellos en donde sus propiedades dependen del 

tiempo ó La duración del esfuerzo cortante. 
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3)Los que manifiestan varias características de 

un sólido. 

1). Los que son Independientes del Tiempo. 

Puede hacerse una subclasificación de esté tipo de ma 

te~iales de la sig. forma: 

a) Los fluidos plásticos tipo Bingham.- A esté 

tipo de fluidos se Le considera como los fluidos Newto 

nianos más simples, ya que difieren de los Newtonia-­

nos sólo en el hecho de que su relación lineal entre 

el esfuerzo cortante y la razón de éste no pasa por -

el origen. En la fig. (1.1.a), con la curva CA> se i­

lustra esté caso. 

Entre los ejemplos de fluidos alimenticios que mani-­

fiestan el comportamiento plástico de Bingham; se en­

cuentran la pasta de pan, las jaleas, las salsas fran 

cesas, salsas de tomates y cremas de chocolate. 

b) Los Materiales Pseudoplásticos.- Incluyen la 

mayorta de Los fluidos no-Newtonianos y abarca a las 

soluciones ó disoluciones , poliméricas. 
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Un ejemplo de fluidos alimenticios que entran en est~ 

clasificación son: jugos concentrados de frutas y/ó -

vegetales, pastas, puré de manzana, puré de platano, 

y su comportamiento en el diagrama de esfuerzos fig~ 

C1.1.a) lo representa La curva ( B ). 

c) Los Materiales Dilatantes.- Estos presentan 

un comportamiento reológico opuesto a los pseudoplásti 

cos. Su comportamiento en el diagrama de esfuerzos se 

representa por la curva ( e ), en donde se puede obser 

var que la viscosidad aparente aumenta con el incremento 

del esfuerzo cortante. Un ejemplo de materiales dilatan­

tes son las suspensiónes de almidón en agua. 

En forma de comparación en base al comportamiento line­

al y desde el origen que presentan los fluidos Newtoni! 

nos se muestra La curva ( D ). Algunos ejemplos de flui 

dos Newtonianos son : jugos claros, sopas claras 

aceites, jarabes, 6 almíbar de confituras, leche, y a-­

ceites vegetales. 
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rozón del esfuerzo cortante ( .. 2L.1 
dr 

Diagrama de esfü!rzos cortantes. 

2) Los que Dependen del Tiempo.- Se incluyen aqu! 

llos en tos que .el esfuerzo cortante varia segón la 

duración del mismo. Se excluyen cambios que podrlan 

producirse a través de rupturas mecánicas, destrucción 

de particulas 6 de enlaces moleculares. 

a) Los Fluidos Tixotrópicos.- Tiene una estruc-­

tura tal que La caida es una func.ión del tiempo asi c! 

mo de la razón del esfuerzo cortante. Como ta estruc--

tura se rompe con un indice constante, el esfuerzo cor 

tante decrece. Está estructura puede reconstruirse por 

si misma si no existén fuerzas aplicadas en forma ex--

terna que lo impidan. Un ejemplo de esté tipo de flui-

dos alimenticios es ta mayonesa. 
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b) Los Materiales Reopécticos~- Son aquellos que 

se desarrollan ó crecen es decir aumentan con gran r! 

pidez su viscosidad aparente cuando se someten a sac~ 

dimiento ó agitación rítmicas. Un ejemplo de esté ti­

po de materiales son Las suspensiones de yeso en agua. 

3) Fluidos Viscoelásticos.- Estos presentan una 

recupe~ación elástica después de La deformación que 

ocurre durante su flujo. Los Líquidos poliméricos cons 

tituyen el grupo más abundante de fluidos de está cla­

se. En el flujo de éstos, se desarrollan esfuerzos no! 

males, Ces decir esfuerzos perpendiculares a La direc-

ción del f Lujo además de Los esfuerzos tangenciales 

usuales. Tales esfuerzos normales originan varios fe-­

nómenos poco acostumbrados por ejemplo, el "efecto de 

Weissemberg", en donde el fluido revela una tendencia 

a trepar por un eje que gira dentro del fluido visco­

elástico. 

1.1) Régimen en el que se presenta La Transferen­

cia de Calor. 

La transferencia de calor por convección se prese~ 

ta como convección natural, La cuál no es muy común en-
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los procesos industriales, y puede presentarse en ré-

gimen laminar 6 turbulento. 

La convección forzada se lleva a cabo con base a un-

movimiento producido artificialmente, pudiéndose cla-

sificar dicho movimiento como flujo laminar 6 flujo -

turbulento; por lo que de acuerdo a lo anterior la cla 

sificación quedará de la siguiente manera: 

Flujo Laminar 
Conveccion Natural <Flujo Tu~bulento 

Flujo Laminar 
Conveccion Forzada <Flujo Turbulento 

Puede notarse que existe una relación fuerte entre el 

movimiento de fluidos y la transferencia de calor. 

El flujo laminar, es aquel en el que las particulas -

de flujo se mueven a lo largo de trayectorias, en for 

ma regular, dando la impresión de que se trata.de lá­

minas 6 capas más 6 menos paralelas entre si,deslizán-

dose suavemente unas sobre otras. El flujo laminar está 

regido por la ley de Newton de la viscosidad, la cuál 

establece la relación entre el esfuerzo cortante y la 
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rapidez de deformación anular. En flujo laminar, la -

acción de la viscosidad puede amortiguar cualquier te_!! 

dencia turbulenta. Ahora bién, un flujo Laminar resul­

ta inestable en aquellas situaciones en que se combi-­

~en baja viscosidad, alta velocidad, ó , conductos de 

grandes dimensiones, transformandose en un flujo turbu 

lento. 

EL flujo· turbulento.es el que se presenta con mayor 

frecuencia en los fluidos alimenticios Newtonianos, en 

es~e flujo, Las particulas de fluidos se mueven siguien 

do trayectorias muy irregulares y ocasionando la trans­

ferencia de cantidad de movimiento de una porción de 

fluido a otra. Las particulas del f~uido pueden tener -

tamaffos.que van desde las muy pequeftas, del orden de 

unos cuantos miles de moléculas, hasta las muy grandes. 

En un flujo turbulento contraflujo Laminar en igualdad 

de condiciones, se encontrará que en el flujo turbulen 

to se desarrollan esfuerzos cortantes mucho mayores -

en el fluido y ocasiona mayor irreversibilidad y pérdi­

das. 
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Mediante el nómero de Reynolds, se puede caracterizar 

la naturaleza del escurrimiento, estó es si "se trata 

de un flujo laminar ó turbulento; además indica, la 

importancia relativa de la tendencia del flujo hacia 

un régimen turbulento respecto de uno laminar y la p~ 

s.ición relativa .de este estado de situaciones a lo largo 

de determinada longitud. <ver fig. 1.2 y 1.3) 

t, Vtltcidad Y - O 

-um.;~:l.2Uprom. 

Fig. 1.2 Flujo turbulento en tubos. 

I 
rr r 

,... u,.,,-.. 
-º ·' I 

t, Vtltcldad y- . , . 
¿ 

-

Fig. 1.3 Flujo laminar en tubos. 
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Normalmente el flujo laminar se produce en conauc­

tos cerrados cuando Re.<(2,100 (basándose en el -­

diámetro equivalente De= 4x área libre/perimetro)· 

La ecuaci6n de la energia se ha resuelto para una-

gran variedad de condiciones en la frontera y con-

figuraciones geométricas, sin embargo es muy raro-

que se produzca una transferencia de calor en f Lu 

jo laminar.Casi siempre existen efectos de convec-

ción natural,por lo que la suposición de que sólo-

tiene lugar una conducción molecular no es validá, 

y en base a ésto las ecuaciones más seguras son a-

quellas que se deducen empiricamente. 

Los datos se coorrelacionan, con mayor frecuencia-

mediante el número de Nusselt 

Nu ) el número de Graetz: 
am 

Nu llm 6 bién 

Gz = (Re o 
Pr L*' 

y el número de Grashof (Gr) (efectos de convec-

ción natural). Algunas coorrelaciones toman en co~. 

sideraci6n La variación de viscosidad con la temp! 

ratura, mientras que otras se ocupan también de la 

varioci6n de La densidad. 
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Para tubos muy largos el número de Nusselt ( NulLm 

se acerca a valores limite. Las prediciónes de los­

coeficientes de transferencia de calor en flujo tu~ 

bulento, sólo son válidas con números de Reynolds -

mayores de 10,000. Por lo tanto la zona de transi-­

ción se encuentra en el rango de 2,100< Re<10,000. 

No existe ninguna ecuación simple para realizar una 

transición matemática sencilla del flujo laminar al -­

turbulento. La ecuación de Hausen resulta adecuada­

para el extremo laminar y el turbulento a dicha e-­

cuación se hará alusión más adelante. 

En los casos de Transferencia de calor que incluyen 

un liquido ó bién un gas, para la elaboración de 

productos alimenticios; la convección es un factor­

importante. En la mayoría de los casos de transfere~ 

cia de calor que se ancuentran en la práctica en las 

industrias alimenticias, se transfiere calor de un -

fluido a otro fluido a través de una pared sólida. 

Supongase un fluido c~liente a una temperatura ( h 

que circula por un lado d~ la pared metál 4 ca y un 

fluido frío a ( 17 ) que pasa por el otro lado, al -

que se adhiere una escama de espesor ( Xy ) y las 
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condiciones obtenidas en una sección dada se ilustran 

gráficamente a continuación : 

¡, 

remolino 

F i g • 1 • 4 •. fl 'd , d Transferencia de calor fluido- u1 o a traves e una 
pared metálica. 

Para el caso de flujo turbulento de un fluido adyace~ 

te a un sólido, se considera que en la cercania de la 

superficie, existe una zona relativamente tranquila -

de fluido, que se denomina comúnmente película. AL a-

cercarse a la pared del cuerpo, el fluido en circula-

ci6n, tiende a hacerse menos turbulento y se desarrolla 

como flujo laminar en la zona adyacenfe a ta pared. La 

película está formada por ta porción del fluido que tie 

ne esencialmente un movimiento laminar (la subcapa La--

minar), y en la que se transfiere calor mediante la ---

1 
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conducción molecular. La resistencia de La capa Lami­

nar, al flujo de calor varia según su espesor y puede 

ir hasta 95% de La resistencia total para algunos flui 

dos. 

EL núcleo turbulento y La capa de compensación entre 

La subcapa Laminar y el núcleo turbulento ofrecen una 

baja resistencia a la transferencia de calor en fun-­

ci6n de La turbulencia y Las propiedades térmicas del 

fluido circulante. La diferencia relativa de tempera­

turas a través de cada una de Las capas depende de su 

resistencia al flujo del calor. 

1.2) La Capa Limite 

a) Calentamientos de sólidos con fluidos.-

La Transferencia de un fluido en la cercanía de 

una pared sólida se efectua lentamente debido a la -

fricción que se hace presente, y debido a est6 se pr~ 

duce la capa limite en el flujo de fluidos, 

Hay una capa limite térmica que es similar en el ca­

lentamiento o enfriamiento. En esté caso existe un -

cambio de temperatura en el fluido cerca de la supe! 

ficie del sólido, como se muestra en la sig, figura: 
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T • • T - T• 

PERl'IL DI PERl'IL O! 

TEMPERATURA 
-") ..... ,,. 

,..... _..._...-'\ CAPA l.IMIT! DI! VELOCIDAD 

T:., 
r.:. ----- CAPA LIMITE DE TEMPERATURA 

ll 

PLUJ O DI CALOR 

FIG. 1: 5 Copo limite de temperatura y velocldod en un placa 

Aquí se muestra que la capa Límite de transmisión 

de movimiento es mAs gruesa que la capa limite de 

temperatura <térmica>, la capa limite térmica es in­

fluenciada grandemente por La capa Limite de· el fluí 

do. La capa Límite térmica puede compararse con una-

pared de un material sólido como se muestra en la --

f i 9. 1. 6. : 

¡ PLUIOO 
CALll:NTI 

-1--_ _,__q 

"LACA J ~PA LIMITE DI T!MPIRATURA 

FIG. l. 6 Capo llmite poro un fluido calentando un solido. 
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y por Lo tanto podremos escribir 

KA (T.,._ T..,) 
q = (1.2.) 

Donde T..,= es La temperatura de La masa del fluido 

cºc 6 ºK>, o T.., >= es La temperatura de la placa ( C ). 

A =área de La placa ( pies2 l,K = conductividad tér-

mi ca de La capa Limite C Btu/Hr pie ºF ) y l = al espesor de 

la capa Limite (pies). 

Como es d1ficil medir el· espesor de La capa limite (es 

dificil definirlo experimentalmente por que frecuen -

temente'es muy pequeña), por Lo que se utiliza : 

q = hA (T .. - T.,) (1.3.) 

Donde h = K / l y es Llamada coeficiente de trans-

ferencia de calor por convección ( Stu/Hr pie2 ºF ). 

En el concepto de capa limite se divide el f Lujo so -

bre un cuerpo en dos regiones; 1> Una capa muy delgada 

adyacente al cuerpo, Llamada capa limite, en donde va-

rían rápidamente los valores de velocidad y de temper~ 

tura. 2) La región por fuera de La capa Limite Llamada 

región de flujo potencial ó de flujo externo en donde 
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los gradientes de velocidad y de temperatura son muy 

pequeños. EL concepto de capa limite proporcionar' en 

general una buena descripción de los campos de veloc! 

dad y temperatura, como se mostró anteriormente para 

el caso de una placa plana. Ver ( fig. 1.5 ). 

Los campos de velocidad y temperatura nos darán una 

buena descripción de la capa limite, si los gradien-

'tes de velocidad y temperatura en la dirección del -

flujo son mucho más pequeños que aquellos que ocurren 

en dirección perpendicular a la pared. 

En el ejemplo anterior de la placa plana se observa -

que el espesor de las capas limites de velocidad y tempe.!:.a 

tura aumentan con La distancia desde el borde de entra 

da a la placa, para fines prácticos se define el borde 

de la capa limite como el lugar geométrico de los pun-

tos en donde la componente de la velocidad de f Lujo 

CVcx,y) >en la capa limite alcanza el 99X de La veloci­

dad de flujo externo (\h.). Para el caso de la capa limite tér-

* mi ca consideramos que ( Tcx )y , y) 
) son -

Las diferencias de temperatura con respetto a la pa---

red, en la capa Limite térmica y en el flujo externo--

respectivamente, y por lo tanto el borde de la capa 

limite de temperatura sera por definición el lugar 

geométrico de los puntos en donde la temperatura 

T~x ' y) 
en la capa limite alcanza 
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el 99% de la temperatura r! del flujo externo. La­

definición del espesor de la capa limite es arbi-­

traria debido a que la transición de la velocidad­

Y la temperatura desde la capa límite hasta el -­

flujo externo ocurre en forma asintótica. 

En la mayoría de las aplicaciónes los espesores de 

la capa limite de velocidad y de la capa limite 

térmica, son del mismo orden de magnitud pero no nec!. 

sariamente iguales, ya que sus espesores correspo~ 

.dientes dependen del número de Prandtl. Asi cuando 

el espesor de la capa limite de velocidad es mayor 

que el espesor de la capa limite de temperatura et 

número de Prandtl, será mayor que uno, y si el es­

pesor de la capa limite de temperatura es mayor que 

el de la capa limite de velocidad el número de ---­

Prandtl será menor que uno. Por lo que cuando los­

espesores de la capa limite de velocidad y tempe-­

ratura son iguales el número de Prandtl valdra uno. 

b) Calentamiento de fluidos con fluidos. 

Si calentamos un aceite (comestible) con gases (de 

combustión) los cuales están separados por medio-­

de un tubo metálico 6 una pared metálica, la situa 
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-ci6n se puede representar de la sig. forma 

q 
PROOUCTOS CALIENTES 
DE CClllUITION. (HCP) lil 

::i 
111 ... ... 
i~ .J 

.J % !! T ACEITI 
<I 

o 
111 .. "' e e CAPA LIMITE o .. ACEITI ,RIO 

DEL ACEITE 

Fig.1.7. Capa Límite para un fluido calentado con otro fluido. 

Ahora bién cu~ndo un sólido se caliente por convec 

ci6n existe unicamente una capa limite. Sin embar-

go si calentamos un liquido con otro fluido, hay -

dos capas limites, ambas ofrecen una resistencia -

para el calentamiento del fluido. 
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1.3. Coeficientes Individuales· de Transferencia 

de Calor. 

Por la estructura complicada de una corriente de flu­

jo turbulento y lo imprácticable de la medición de los 

espesores de las diversas capas y sus temperaturas, ~ 

define la rapidez local de transferencia de calor, en­

tre un fluido y un sólido mediante las ecuaciones: 

q = hi A¡ ( t1 - t1 ) = ho Ao ( t9 - t 7 ) C1.4.) 

Cor:i referencia a la fig. 1.4. C h t ) , Y , ( ho ) son 

las coeficientes locales de transferencia de calor -­

dentro y fuera de la pared respectivamente. 

La definición del coeficiente de transferencia de ca­

lor es arbitraria, dependiendo de si se usa la tempe­

ratura promedio del fluido, La temperatura de linea -

central ó alguna otra temperatura de referencia. 

La ec. 1.4. es una expresión de la Ley de Newton del 

enfriamiento. Con frecuencia, los datos experimentales 

señalan coeficientes promedio de transferencia de ca­

lor basados en una diferencia de temperatura definida 

arbitrariamente, los dos más comúnes son : 
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= hi. A (AT1NTl!lltlO - {l TEXTONO) 

q In (ATmn11Ho /llTExTt:AHo) 

q : 
hom A ( ATINTEllNO - D.TEXHRNO ) 

2 

(1.5.) 

(1.6.) 

D onde ( h,., ) y h0,. >,son coeficientes promedio 

de transferencia de calor basados en la diferencia me 

dia logarítmica de temperaturas y la diferencia media 

aritmetica de temperatura,respectivarnente. 

1.4 Coeficiente Global de Transferencia de Calor. 

Cuando se prueba equipo comercial de transferencia de 

calor, no es muy conveniente medir la temperatura de-

los tubos ( t5 y 14 de la fig. 1. 4) y por ende el ren 

dimiento general se expresa como un coeficiente global 

de transferencia de calor CU), basado en un área con-

veniente A ) , que puede se r ( AC ) , ( Ao ) 6 un pro - -

medio de Al ) , y Ao ) por lo que el flujo total -

de calor se define como: 

q : U A(¡, - t7 ) ( 1 • 7.) 

Donde: 

u= 
1 + X + 1 

h;A; K Aprom 
¡¡¡¡-+RO 

o o 
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1.5. Representación de Coeficientes de Pelicula de 

Transferencia de Calor. 

Existen dos métodos generales para expresar coeficie~ 

tes de pelicula : 1) Relaciones Adimensionales, 2) Ecua 

cienes Dimensionales. 

1) Las relaciones Adimensionales, incluyen primordial­

mente, tres grupos adimensionales, el número de Stanton 

( h/Cp G ) , el número de Prandtl=( CrjJ / J< ) , y el núme 

ro de Reynolds=( DG/ ji ). Para una correlación más pre­

cisa de datos (para Re< 10,000) se usan dos grupos a­

dimensionales adicionales, la razón de la longitud al -

diámetro L I O ) y la razón de la viscosidad a la tem 

peratura de la pared (superficie) y a la viscosidad a -

la temperatura global. 

La forma clásica y quizás la más conocida de las expre­

siones adimensionales, se refiere generalmente al núme-

ro de Nusselt=C hD/J< ), el número de Prandtl CCp}'/K) -

y el número de Reynolds ( DGI} ). Se aplican también­

las modifi cae iones de la razón de viscosidad y C L/D ) 

que se mencionaron antes (para un Re< 10,000). 

2) Las ecuaciones dimensionales, suelen desarrollarse de 

las expresiones adimensionales en las que los términos -
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están en unidades más convenientes y dónde todos los 

factores numéricos se agrupan en una constante numé­

rica simple. En algunos casos, las propiedades físi­

cas combinadas se representan como función Lineal de 

la temperatura y la ecuación dimensional se convierte 

en una ecuación que contiene solo una a dos variables. 
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NOMENCLATURA PARA EL CAPITULO !. 

A = Area de la placa. (pies 2 > 6 cm2). 

Cp Capacidad calorifica. CBtu/lb ºF>. 

O = Diametro. (pies) ó Cm>. 

De Diametro equivalente. (pies) ó Cm>. 

g Aceleración de la gravedad. (9.81 m/seg 2 )6 (32.2 pies/seg 2 >. 

G Velocidad másica. (lb/pie 2hr). 

Gr Número de Grashof, C a~imensional). 

Gz = Numero de Graetz. ( adimensional >. 

h Coeficiente individual de transferencia de calor. 

(Btu/ hr pie 2 ºF ) 6 C Wlm 2 ºK>. 

K = Conductividad Termica. (Btu piel hr pie 2 ºF> ó CW/m ºK>. 

Espesor de la capa Limite. (pie) ó Cm). 

L = Longitud caracteristica. Cver tabla 2.3) 

L* Longitud de la superficie de transferencia de calor. 

(pies) 6 Cm). 

Nu Número de Nusselt. Cadimensional). 

Pr = Número de Prandtl. Cadimensional). 

q = Flujo de calor. CBtu/hr>. 

Ro Factor de i ne rus tac i 6n. (Btu/hr ºn. 

Re = Número de Reynolds. Cadimensional). 

T = Temperatura del fluido en cualquier distancia de la 

de La figura 1. 5. CºF>. 

placa, 



r"' = 
Tw = 

fi•,yl = 

CiT 

ff,l,n = 

T.c 

u 

V 

Y(¡¡,y) = 

V..: = 

• 
Xy 
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p 
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Diferencia de temperatura con respecto a la placa. C ºF>. 

Temperatura de la placa, ó de la pared. <º f), 

Temperatura del fluido dentro de la capa limite termica. 

( ºF>. 

Diferencia de temperaturas para la transferencia de calor. 

cºn. 
Temperaturas en los puntos 1,2, ••••• n de la figura 1 .4. 

e ºn. 

Temperatura de la .masa del fluido .en el flujo externo.( ºF>. 

Coeficiente gloval de transferencia de calor. CBtu/hr pie2 ºn. 

Velocidad de flujo. (pies/seg) 6 Cm/seg). 

Velocidad de flujo en la capa limite de velocidad. 
(pies/seg) 6 Cm/seg). 

Velocidad del flujo externo. (pies/seg) 6 Cm/seg). 

Longuitud de trayectoria de conducción • pies). 

Espesor de las escamas en la figura 1.4. (pies) ó Cm>. 

Coeficiente de expanción termica. 1/ ºF>. 

Densidad. Clb/pie3> ó (gr/cm3), 

Esfuerzo cortante. (lbf/ pie 2>. 6 ( N / m2>. 
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S U B I N D I C E S 

= Interior en un tubo. 

o = Exterior de un tubo 6 tubería. 

lm =Evaluado a La media Logaritmica •. 

am = Evaluado a La media aritmética. 

x = Local. 

m = Medio. 



CON UNA ILUSION EN EL ALMA 

Y ~NA ESPEZANZA EN LA VIDA, 

VOY CAMINANDO POR LA VIDA. 

N.S.M. 



C A P T U L O II, 

Modelos Matemáticos ·de Transferencia de Calor por 

Convección Natural y Forzada. 

*** Una aplicación de las ecuaciones para la evalua­

ción del coeficiente de transferencia de calor, 

por convección en.alimentos. 

2.1. Transferencia de calor por convección natural. 

2.1.1. Correlaciones para transferencia de 

Calor por Convección Natural para -

diferentes formas Geométricas, en re 

gimen Laminar. 

a) Placas Verticales. 

b) Cilindros Horizontales. 

c) Placas Horizontales. 

d) Esferas. 

2.1.2. Correlaciones de Transferencia de 

Calor por Convección Natural en aire, 

a) Placas Verticales. 

b) Espacios Cerrados. 



2.2. Transferencia de calor por Convección Forzada. 

2.2.1. Correlaciones para transferencia de calor 

por Convección Forzada para diferentes 

geométrias. 

a) Para flujo entre placas corrugadas. 

Flujo entre placas paralelas planas. 

b)· Flujo perpendicular a duetos. 

c) Flujo a través de un dueto no-cir-

cúlar. 

d) Flujo dentro de tubos circulares. 

e) Flujo a través de.bancos de tubos. 

f) Equipos de superficie raspada. 
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Una aplicación de las ecuaciones para la evaluación del 

coeficiente de transferencia de calor, por convección en 

alimentos. 

Con el fin de mostrar un panorama general de las apli 

caciones de las ecuaciones para la evaluación del coeficien 

te de transferencia de calor por convección en diferentes -

casos y equipos para la industria de alimentos y entender -

la relevancia de estos calcules para el disefio fisicoquimico 

de dichos equipos, se presenta un proceso sencillo como es 

la extracción de jugos de frutas citricas, en donde existe 

la tr.ansferencia de calor y más específicamente la convec­

ción. 

El proceso se inicia con la recepción de las frutas 

citricas como: Toronjas, Naranjas, Mandarinas, etc., las -

cuales son pasadas a la unidad de lavado e inspección; po~ 

teriormente pasan a la extracción que consta de dos ~tapas 

la extracción del aceite de La cáscara y La extracción del 

jugo de La fruta; una vez extraído el jugo, pasa a la eta­

pa de pasteurización, La cual se realiza en tres etapas en 

intercambiadores de calor de placas. 

En La primera etapa se efectúa La transferencia de calor -

entre una corriente de jugo fria y otra de jugo caliente,­

siendo ést~, 'el proceso de regeneración; el jugo precalen­

tado proveniente de ésta etapa pasa a La segunda etapa en-



- JJ' -

donde intercambia calor con una corriente de agua caliente 

realizándose asi el porceso d~ calentamiento; el jugo ca-­

liente que se obtiene en esta etapa se utiliza en la rege­

neración; llevándose a cabo un preenfriamiento del jugo, -

para posteriormente pasarlo a la tercera etapa en donde se 

lleva acabo el proceso de enfriamiento; con ayuda de una -

corriente de agua fria. ( VER DIAGRAMA DE FLUJO ). 

Los tres intercambiadores de placas que se útilizan, 

en este proceso son del tipo Alfa-Laval, y sus coefientes 

de transferencia de calor pueden ser evaluados con las e­

cuaciones que se presentan en el Capitulo II, con las 

ecuaciones (~.20) y C2.21J las cuales proporcionan el 

coeficiente individual de transferencia para los fluidos­

sin cambio de fase en placas corrugadas. 

Es importante hacer notar que esté ejemplo representa 

tan solo un caso particular de las aplicaciones de Las 

ecuaciones presentadas en esté trabajo, pudiendo ser eva-­

luados otros equipos de diversos procesos donde se efectúe 

una transferencia de calor por convección; contando además 

con el apoyo de gráficas y tablas que se presentan en el -

interior del trabajo y en el apéndice.Es importante notar­

que se tratan casos de convección natural y convección for 

zada sin existencia de cambios de fase, ya que estó es pa! 

te de un trabajo mayor donde este último caso, se trata en 

forma separada. 
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PLANTA DE EXTRACCION DE CITRICOS. 

RECEPCION DE CITRICOS 

UNIDAD DE LAVADO 

UNIDAD DE INSPECCION 

UNIDAD DE EXTRACCION 
DEL ACEITE DE LA CAS 
eARA. -

UNIDAD DE EXTRACCION 
DEL JUGO DE LA FRUTA. 

,.. ____________________ ...-:; __ --- --------·--------·· ________ .., _____ ., 

Jugo rdo 

REGENERJ\CION 1 precalen tamien 1.01 

P A S T E U R I Z A C 1 
O N 1 agua fr!a 

B) ETAPA l'E ENFRIAMIENTO, 

INTERCAMBIADOR OE PLACAS INTERCAMBIADOR OE PLACAS 
CON JUGO CALIENTE Y JUGO~J-uq-º----• CON JUGO CALIENTE V AGUA 
FRIO. caliente FRIA. 

agua calient 

Jugo Precalent 'o Ju o Caliente 

C) ETAPI\ 08 CALEl'l~Af1U:NTO. 

INTERCAMBIADOR DE PLACAS 
.___ __ CON AGUA CALIENTE Y JUr.O 

-----t PRECALENTADO. 
agua fr fa 

o 
'O 

"' N .... 
... 
:l 

" ¡.J 
U) 

"' "" o 
g' ., 

agua caliente 

1 • 
1 ' 
f : --------------------------------------------------------------- -- -------1 
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2.1. Transferencia de Calor por Conveccion Natural. 

La Transferencia de calor por convección puede ocurrir 

cuando un fluido se pone en contacto con un cuerpo cu­

ya temperatura es mayor o menor que la del f Luido y c~ 

mo resultado de La diferencia de Temperaturas se tran~ 

mite calor entre el fluido y el cuerpo; ocasionando es 

t6 un cambio en La densidad de Las capas del fluido en 

la vecindad de La superficie. La diferencia de densida 

des provoca un flujo ·descendente del fluido mAs pesa­

do y un flujo ascendente del fluido mAs Ligero.Como el 

movimiento del fluido (por ejemplo: Leche,Jugos de fru 

tas, cremas, etc.) es ocasionado unicamente por La di­

ferencia de densidades según gradientes de Temperatu-­

ras, sin ayuda de ningún medio mecánico, La transfere~ 

cia se efectua por efecto de la gravedad. Los coeficien 

tes de transferencia de calor son menores que en La con 

vecci6n forzada; sin embargo aún cuando estos coeficien 

tes son bajos, algunos dispositivos de enfriamiento de­

penden básicamente de esté mecanismo de transferencia -

de calor. 
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El fenómeno de convección natural tambien resulta im­

portante en pérdidas de calor de equipos; pero el cam 

po de acci6n es restringido frente a las múltiples a­

plicaciones de la convección forzada. 

De cualquier modo es conveniente revisar los procedi­

mientos de convección natural, para la resolución de 

problemas completos sobre transferencia de calor. Por 

ejemplo si se desea determinar la carga calor{fica en 

la refrig~raci6n de alimentos, se requiere del conoci 

miento de los coeficientes de transferencia de calor 

por conveccion libre. 

Las expresiones derivadas para la convección natural, 

estAn dadas en función de algunas relaciones adimen-­

sionales enlistadas a continuación : 



,.... ..,, 

Tabla (2.1.) Números Adimensionales útiliza8os, en los modelos para Convección 

Natural. 

NOMBRE EXPRESION SIGNIFICADO DE LITERALES. 

h = Coef. de Transferencia de 

Nu = _h__L 
calor por convección. 

Núm. de Nusselt 
L = Longitud caracterlstica,(•) K 
K = Conductividad térmica. 

I= Densidad absoluta, 

fJ = Coef. de Expansión Térmi-

Gr - .fi1JAT/2L1 
ca • 

Núm. de Grashof - 2 11 = Aceleración de la gravedad . p 
AT= Gradiente de Temperatura. 

J' = Viscosidad. 

Núm. de Prandt l Pr = ..J4-.JL Cp = Capacidad calodfica. 
K 

Núm. de Reynolds Re= LY.L 
f 

V = Velocidad. 

*Ver tabla C2.~) que muestra el significado de la logngitud caracterlstica GLl 

para diferentes geométrias. 
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Una ecuación general para diferentes casos y regimenes 

de flujo, está dada por la siguiente expresión : 

1 = C X" (2 .1) 

Donde:~ =No. de Nusselt Nu ) ; X = Es el producto 

del No. de Grashof ( Gr y el No. de Prandtl C p, ).· 

para la tabla C2.1.) el coeficiente de expansión térmi 

ca para líquidos puede calcularse de la siguiente mane 

1 1 
Ji= --"'Si'""'' _-_.Zi=--1 --

2Sí .s'a (fa - t,) 
(2.2.) 

Donde:$ = Densidad relativa. La transferencia de ca--

lor por convección puede calcularse en base a la solu-

ción de las ecuaciones de energía y masa; en donde la 

derivación resulta compleja, por lo que se utilizan 

una serie de modelos empíricos, del tipo de la ecuacion 

(2.1.) que dan resultados satisfactorios, en condicio--

nes especificas, siendo de esté tipo los modelos pres!n 

tados en esté trabajo. 
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2.1.1. Correlaciones para transferencia de calor por 

conveccion natural para diferentes formas geo 

1 

metricas ,en regimen laminar. 

a) Para placas verticales. 

En transferencia de calor por convección natural es im 

portante conocer el númer.o Local de Nusselt C Nu,• el 

cuál carateriza el coeficiente local C h1 ) en La supe!:_ 

ficie de La placa, y se define asi: 

h• L 112 -1/4 1/4 
Nu,a =-¡r-= 0.508 Pr (0.952 + Pr) Gr,1 (2.3.) 

y el coeficiente Local de transferencia de calor es 

( 2. 4.) 

Para aplicaciones en Ingeniería, se requiere del coefi 

ciente medio de transferencia de calor en una distan--

cia de C L=O> a C L=Lr) en una placa plana, y el núme 

ro medio de Nusselt es : 

(2.5.) 
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La tabla 2.2. muestra valores medios del número de 

Nusselt para La solucion exacta de La convección libre 

desde una placa vertical. En una placa vertical la tran 

sición de f Lujo Laminar a turbulento ocurre cuando el -

C Gr Pr .> 10 9 
) p o r L o que L a s e c u a c i o ne s a n t e r i o r e s s e a p L i 

can para C Gr Pr<IOw). 

Tabla (2.2,) Solución exacta del valor medio del número 

de Nusselt para La convección L~bre Laminar 

en una placa vertical. 

Pr Nu,m ( Gr Pr 
1/4 

) 

0.003 o .182 

0.008 0.228 

0.01 0.242 

0.02 0.280 

0.03 0.305 

o. 72 0.516 

0.73 0.518 

1 0.535 

2 0.568 

10 0.620 

100 0.653 

100 o 0.665 

oO 0.670 
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Otra relación empírica general de transferencia de ca 

lor por convección natural es : 

Nu,,. = C ( Gr,• Pr l n (2.6.) 

que puede expresarse de la siguiente manera 

h L 
Nu, .. =- (2.7.) 

K 

esto es 

(2.8.) 

Donde ( C ) y ( n ) son constantes que dependen del 

régimen de flujo y de la geometría del sistema.En la 

ecuación C2.8.) las propiedades del fluido se determi 

nan a la media aritmética entre la temperatura de la 

pared e lw) y la del fluido ( '"">~ver tabla ( 2.4) 

para las constantes ' e ) y C n ). 
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Tabla (2.3) Significado de la longitud caracteristica C L ) para diferentes gr.~ 

metrías. 

DIMENSION 

GEOMETR IA CARACTERISTICA ( L ) SIGNIFICADO 

1) Placas y cilindros L1 altura de la placa 6 
verticales. el cilindro. 

2) Cilindro horizontal o Diámetro externo del 
cilindro 

3) Placas Horizontales 

3.a) Placa cuadrada L2 Long. del lado del cua 
drado. 

3.b) Placa rectangu- L3 Promedio aritmético de las 
lar. long. en las 2 direccione~ 

3.cl Disco l4 0.9 por dlam •. del disco. 

4> Esferas. º' Diam. de la Esfera. 

5) Espacios cerrados. 

S.a) Vertical l/b Relación entre long. y S! 
paración. 

5 .b) Horizontal b Distancia entre las 2 su-
perficies paralelas. 
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Tabla C2.4.) Constante e > Y e n ) para convecclon natural a temperatura 

uniforme, para diferentes geometrias. 

GEOMETRIA TIPO DE FLUJO RANGO Gr Pr ( e ) ( n ) 

1)Placas y cilindros Laminar 10 4 o 10' o. 59 1/4 
verticales Turbulento 10• o 1012 o. 1 o 1 / 3 

2lCili·ndros horizon- Laminar 104 o 101 0.53 1/4 

tales. Turbulento 101 a 1012 o. 13 1/3 

3)Placas horizonta-

les 

a) Superficie sup! 

rior caliente 6 

sup. inf. fría. Laminar 'ºª a 2Kl07 o. 54 1/4 

b) Superficie SUP! 

rior caliente 6 

sup. inf. fria. Turbulento 2xl07 o 3•10 10 o. 14 1 /3 

c> Superficie inf. 

caliente 6 sup. 

superior fria. Laminar 3xl05 a 3-1010 o. 27 1 /4 

4) Esferas. Laminar 10
4 a 10

1 o. 59 1/4 

Turbulento 101 a 1012 o. 1 3 1 /3 
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De la tabla anterior : 

a) Para placas verticales; en el rango de flujo tur 

bulento el coeficiente promedio de transferencia de c~ 

lor es independiente de la altura de la placa por que­

( Gr',:: L 3
) y el Ch~(l/L)Gr 11~). 

En La región turbulenta donde ( n=l/3), los coeficien­

tes 6 parámetros geométricos desaparecen de las ecua-­

ciones al relacionar los números de Nusselt y de Gra-­

shof, consecuentemente no w •tener importancia la esp! 

cificación errónea de un parámetro geométrico. En La -

re g i 6 n l ami na r , p a r a l a cu a l ( n= 025 > . ( h ) e s i n ver s a 

mente proporcional únicamente a La raiz cuarta del pa­

rámetro geométrico. 

b) Cilindros horizontales; se observa que en el ra~ 

go de flujo turbulento el número medio de Nusselt es -

independiente del diámetro del tubo. 

Si el C lff=O ), C Nu=h D/K ) el cuál tiende a 0.45 y 

si en lugar de D ) se emplea como dimensión lineal 

caracteristica en La ecuación general para cilindros 

horizontales la distancia máxima recorrida por el ---
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f Luido ( L= 11'0 12 ) , La constante ( C > toma e L va Lo r 

de 0.59 y seria igual a La ecuación general para su-

perficies verticales en flujo Laminar. 

c) Placas horizontales; el coeficiente de transfe 

rencia de calor en La convección Libre desde placas 

horizontales depende de La orientación de La superfi 

cie de transferencia, es decir, depende de La orien-

taci6n de La superficie hacia arriba 6 hacia abajo. 

d) Esferas; el número medio de Nusselt para La -

convección Libre para una esfera en aire se clacula 

por La sig. relación: 

Nu,m = h: = 2 + O. 392 Gr 
114 ( 2.9) 

si <Gr< 105 

Para otros fluidos en donde el Pr t 1 ), se rempla-

za e L ( Gr ) por e L ( Gr P r y La ec. queda así: 

Nu,m 
1/4 = 2 + 0.4'3 (G, Pr) (2.10) 

2.1.2. Correlaciones de transferencia de calor por 

convección natural en aire. 
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a) Placas verticales. Para el aire a temperaturas 

moderadas' y el ( P~ =O. 714 ) ,e L número Local de Nusselt 

de una solución apróximada es 

= 1/4 Nu,• 0.378 G,11 (2.11.) 

y el número de Nusselt medio es 

Nu,• = O. 504 Gr,~
14 (2.12.) 

Las relaciones anteriores difieren ~n 5X de La solu-

ci6n exacta, La cuál La dan Schmidt y Beckmann (32) : 

Nu,• 
1/4 = O. 360 G,,1 (2.13.) 

b) Espacios cerrados. Para un espacio vertical ce 

rrado, Jakob encontró Las correlaciones que se muestran 

en la tabla (2.5.) para una relación entre Longitud 

y separaci 6n ( L/b). 

Para un espacio horizontal cerrado en el que La pla-

ca inferior está a mayor temperatura que La superio~ 

Jakob encontró Las relaciones que se muestran en La 

tabla <2.5.). 
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Tabla (2.5) Ecuaciones para espacios cerrados. 

GEOMETRIA 

1) Espacios verticales 

cerrados. 

(Calltnte;
1 ,---1 I- T2 (Fria) 

q =1t;"J L 

2) Espacios horizonta-

les cerrados 

~ ____ TI ..-/ 
T, Call1111; --n, 

q 

TIPO DE FLUJO 

Laminar 

Turbulento 

Laminar 

Turbulento 

RANGO DE (Gr• ) RELACION 

2K10
5 a 2 x 10 4 

Nu,m = 0.18 Gr~4 (ub)"' 
4 e 

2KIO a 11 xlO I/~ ~-111 
Nu,in :::O. 064 Grb \ L/b/ 

10 4 a 4xl0 5 Nu,m :::0.195 Grb'14 

Grb > 4K 10 5 Nu,m =0.066 Grb l/J 
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Tabla C2.6.> Ecuaciones simplificadas de la convección natural para aire a 
presión atmosférica y temperaturas moderadas. C100 a 1500°F ), 

---·---·~-·--~ .. ~--- -------- - -
Coeficientes de Transf. de calor C 

GEOMETRIA rpo·oe FLUJO RANGO DE C Gr Pr) C BTU/hrplo • ºF ) ( W/m• ºC ) 

1>Placas y ci l i_!! Laminar 1o 4 a 1 o. hm =0.29 ( llT/L )114 
hm=l.42Ct.T/L) 114 

'dros verticales 
Turbulento 1 o• a 1 0 11 hm =O, 19 C ll T >'/3 hm=l.31 C t.T )113 

1 0
4 

1 o" 1/4 1/4 
2) Cilindros Hor_i Laminar a hm =0.27 et.TI L) hm=l.32ct.T/L¡ 

zontales. 
Tu rbu lento 1 o• 1 012 hm=0.16 C .tiT >113 hm=l.52( t.T l113 a 

3)Placas Horizon 

tales. 

a> Superficie - Laminar 1 oª a 2•10
1 

hm =O. 27 Cl'IT I Ll114 hm=l.32Ct.T/ L )114 

sup. caliente 
1 10 

hm=0,22< AT >
113 1/3 

6 superf. inf. Turbulento' 2•10 a 3xl0 hm=l.52( t. T ) 

f r 1 a. 

b) Superficie 

inf. caliente Laminar 3 x10' a 3xl0
10 

hm =O. 12 CAT/U
113 

hm= 0.59( t.T/ Ll
114 

sun.suoerior f riá. 

hm ) 
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En La tabla (2 .6.), ( L ) está en pi es, ( {).T =T.~ -T"") 

en ºF. Estás relaciones pueden expresarse a presiones 

mayores 6 menores con respecto a la atmosférica, mul-
1/2 

tiplicando por Los sig. factores ( p/14.7) para 

2/3 • 
flujo Laminar, (p/14.7) para flu10 turbulento, en-

d onde L a ( p ) e s t á en ( 1 bf /pulg
2
ob•) 6 b i é n, ( L es 

tá en metros, ( {).T=Tw-T"'), en grados celcius, y las ex 

presiones se pueden extender a presiones mayores 6 me 

nores con respecto a La atmosférica multiplicando por 

los siguientes factores ( p /1.0132 ) 
112 par a flujo -

!/3 
Laminar, ( p/1.0132) para flujo turbulento, y p 

está en bar. 

2.2. Transferencia de calor por convección forzada 

La transferencia de calor por convección forzada es -

el proceso que ocurre con mayor frecuencia en Las in-

dustrias de proceso. 

La convecci6n forzada puede presentarse en un régimen 

de flujo Laminar ó bién turbulento, en donde el moví-

miento del fluido para que se Lleve a cabo la transfe 
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rencia de calor se induce artificialmente; como lo se­

ria una agitación en forma mecánica ó el impulso median 

te bombas ó ventiladores. 

Para el caso de tubos, se pueden considerar dos tipos 

de flujos, el interno y el externo; en el flujo inter­

no el fluido Llena completamente un conducto estacio -

nario cerrado; y en flujo externo el fluido circula 

sobre un sólido sumergido estacionario. Con el flujo -

interno el coeficiente local de La transferencia de e~ 

lor disminuye rápidamente y se hace constante, de tal­

modo que al cabo de cierta Longitud, el coeficiente pr~ 

medio en el conducto se torna independiente de la lon­

gitud. El coeficiente local puede seguir un patrón irr~ 

gular, si en el conducto existen obstrucciones ó fenó­

menos de turbulencia. Para el flujo sumergido, el coe­

ficiente local disminuye en su trayectoria y puede mos­

trar algunas irreg .. taridades, dependiendo de la config~ 

ración del cuerpi. En este caso comunmente el coeficie~ 

te local nunca se hace constante, cuando el flujo va co 

rriente abajo, sobre el cuerpo. 
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2.2.1. Correlaciones para transferencia de calor por 

convección forzada para diferentes geometrias. 

a) Para flujo entre placas paralelas corrugadas. 

Es de gran importancia el hacer notar que el régimen tur 

bulento para un sistema de placas corrugadas ocurre a un 

Re ) entre 100 y 400, por Lo que es evidente que -

para esté caso los coeficientes de transferencia son ma-

yores que en el intercambio tubular ya que en tubos es -

necesario llegar hasta ( Re= 2,300) para evitar el ré-

gimen laminar. 

Para la determinación del coeficiente de transferencia -

de calor en placas corrugadas, Marriot 27 ) proporcio-

na una serie de curvas para algunos modelos de placas con 

diferentes angulas chevron y en corrugado cruzado mostra 

ndose en el apéndice del final del trabajo una relacionen 

La gráfica de -1/3 . . (Re v.s.NuPr ) que permite una evaluación 

de dicho coeficiente. 

,, 
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Es conveniente hacer notar que los valores incluidos de 

el número de Reynolds, van de 1 hasta 40,000. en La gra­

fica de La figura A-1 del apendice. 

Relación del cálculo del coeficiente de transferencia -

de calor 

Re= 

o bién: 

donde: 

De G 

jJ 

G 

donde 

2W 
Re =-­

b'.)4 ne 

b' K S l ne (2.14) 

(2.15) 

De = 25 (2.16) 

(2.17) 

La evaluación del coeficiente es posible médiante el me 

t6do gráfico antes mencionado (corrugado cruzado), Mar-

riott. En donde la gráfica de Alfa Laval proporciona e-

videntemente el factor : 

A Re
11 (2.18) 
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La ecuación que propone Marriott 

la siguiente forma : 

queda expresada de 

h :ª = A Re' (~Tu (2.19) 

obteniendose gréficamente el factor de La ec. (2.18) 

ó bien puede ser evaluado el coeficiente por una ecua­

ción que proporciona ( APV ) para sus equipos. 

(2.20) 

En equipos para servicio en plantas de alimentos el di­

seño de placas con corrugado cruzado y el éngulo che-­

vron se considera poco aplicable ya que tiene multitud 

de puntos de contacto, los cuales favorecen Los depósi­

tos. 

Esto se ve claro en una paustorizacíón de Leche, en do~ 

de es necesario que exista La menor cantidad de residuos 

posibles. 
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F lujo entre 'p la e as par a Lelas plan as. 

En condiciones de flujo laminar entre placas planas 

Kirk propone la siguiente relación (29) : 

Nu = 0.664 Re o.a P,º·111 (2.21) 

y en el caso de flujo turbulento.: 

Nu = 0.0'37 Re 0·' p,O.H (2.22). 

b) Flujo perpendicular a duetos. 

El flujo a través de un dueto circular es frecuente 

en la práctica; el coeficiente de transferencia de calor 

se obtiene por métodos muy complicados debido a La sepa­

ración del flujo. 

Cuando el nómero de Reynolds es muy bajo ( Re< 1 

el flujo se comporta Laminarmente y permanece adherido­

ª la superficie del cilindro. Si el nómero de Reynolds­

es mayor el flujo se separa del cilindro y forma remoli 

nos en La estela. 
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La separación del flujo se presenta apróximadamente en­

tre soº y 85° medidas sobre la dirección del flujo. 

Knudsen y Katz ( 26 ) recomiendan la sig. relación 

del coeficiente de transferencia de calor promedio para 

liquides y gases que fluyen a través de un solo cilin-

dro.: 

=--1!.!...Q._=· C. Re" Pr 11ª 
K 

Los valores de la constante < e 

(2.23.) 

) y del exponente 

( n ). se muestran en la tabla (2.7). 

Las propiedades deben ser calculadas a La media aritmé 

tica entre La temperatura en el seno del fluido y la -

temperatura de la pared. Whitaker 43 ) presentá una 

correlación general, La cuál toma en cuenta el coeficien 

te promedio de transferencia de calor de la región no S! 

parada de La capa límite, de la región de La estela alre 

dedor del cilindro y de los efectos de la temperatura.E! 

tá relación, se aplica a la transferencia de calor en el 

flujo sobre un tubo 6 un alambre cilíndrico y es : 

=~= N... K (2.24). 
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Tabla (2.7.) Valores de La constante < C) y el exponente < n ) para la ecua 

ción <2.23.) 

( Re > C C.) para gases ( e )para llquidos ( n ) 

0.4 a 4 0.891 0.989 Pr o.au 0.330 

4 a 40 0.821 0.911 Pr o.an 0.385 

40 a 4,000 0.615 0.683 Pr o. sss 0.466 

4,000 a 40,000 0.174 0.193 Pr o.ua 0.618 

40,000 a 400,000 0.0239 0.0266 Pr o.33s 0,805 

-
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En la ecuación anterior las propiedades fisicas se de-

terminan a la temperatura del flujo libre, menos CJ.lw) 

que es la viscosidad a la temperatura de la superficie-

de la pared. La ecuación anterior es vAlida en el siguie~ 

te rango ( 40<Re<JO') y ( 0.67<~<'!)()) • 

e) Flujo a través de un dueto no circular. 

La ecuación general de la transferencia de calor para d! 

terminar el coeficiente promedio de transferencia de ca-

lor >, en el flujo de gases a través de un cilin 

dro largo de sección no circular es la siguiente 

Nu,• 
h,. De =--- (2.25) 

K 

En la tabla (2.8) se muestran los valores de la constante 

e el exponente ( o ) y la dimensión caracte 

ristica De ). Las propiedades físicas del fluido 

se determinan a la media aritmética de las temperaturas -

del fluido y la pared. 

d) Flujo dentro de tubos circulares.Clisos). En flujo 

dentro de tubos circulares, la transición de flujo lami-

nar a turbulento se presenta cuando el número de Reynolds 

es apr6ximadamente C Re= 2,300 ), Pero si la entrada del 

fluido al tubo es brusca, la transición'puede ocurrir a 

números de Reyno L ds (R1" 2, 000). 

Para obtener el coeficiente de transferencia de calor -

-
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Tabla (2.8.) Valores de las constantes ( C ) 

-----------
Dirección del flujo 

y geometr1a de la ( Re= _l(,.,OOo 

11 
) 

sección 

v .. --0 ~ 2,500-7,500 

5,000-100,000 

v...--o JQ; 2,500-15,000 

v_ --Q ~ 5,000-1000,000 

Voo--0 } 5,000-19,500 

19,500-100,000 

v_ ..--tao ~ 2,500-8,000 

5,000-100,000 

v ... -j ~ 4,000-15,000 

v ... -- o ~ 3,000-15,000 

( n ) de la ecuaci6nC2.25.) 

-

( n ) ( e ) 

0.624 0.261 

0.588 0.222 

0.612 0.224 

0.638 o .138 

0.638 0.144 

0.782 0.035 

0.699 o .160 

0,675 0.092 

0.731 0.205 

0.804 O. OE5 
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para fluidos newtonianos (viscosos) en régimen laminar 

en tubos horizontales Oliver (1962) recomienda la sig. 

ecuación 

(2.26.) 

en la ecuación anterior,el subíndice ( m ) indica que 

~a evaluación de las variables es a la temperatura m! 

dia del flujo Libre y el subindice ( w ) se refiere a 

que la variable se evalua a la temperatura de la pared. 

En régimen de transición se puede usar la aproximación 

de Haussen 

está ecuación puede usarse para flujos dentro del rango i 

(2,100 <Re <10,000) ó más especificamente para -

< Re> 2,320). 

Para el régimen turbulento puede usarse la ecuaci6n­

de Sieder & Tate modificada, la cuál da resultados sa 

tisfactorios para la región turbulenta inmediata. 
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No • 0.027 Ro'·' p/1~1'" (2.28.) 

Está relación se recomienda para fluidos cuya viscosi-

dad cambia marcadamente con la temperatura y es aplic! 

ble para un rango de C0.7<Pr<16,700), un CRe>10,000) 

L 
y un ( ())>60). Las propiedades del fluido deben deter 

mi na r se a la te m pe r a tu r a me di a de es t é y ( )' ) y ( }/• ) 

se determinan respectivamente a la tempe~atura media 

del fluido a y La temperatura de La pared. 

Para flujo turbulento cuando La viscosidad presenta una 

variación pequeña; esto es existen diferencias de· temp! 

ratura pequeñas, se utiliza La ec. de Dittus-Bo~Lter : 

Nu = O. 023 Reº·ª Pr" (2.29) 

en donde n =0.4 para calentamiento. 

y n =0.3 para enfriamiento. 

está ecuación es aplicable en un rango de C0.7<Pr<100) 

(Re".> 10,000), y ( ...!::....> 60). 
D 
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Para Liquides altamente viscosos en régimen turbulen-

to; Colburn propone La siguiente relación : 

(2.30) 

Nu h en donde Si=--= ---
Reff .fV• Cp 

=número de Stanton. 

Está relación se recomienda para La transferencia de -

calor en f Luidos cuyas propiedades varíen con La tem­

peratura. Es valida en Los sig', rangos (0.7 <Pr < 160) 

y CL/D >60). 

EL número de Staton se calcula a La temperatura media-

del fluido y el número de Reynolds y Prandtl a La media 

aritmética entre La temperatura de La pared y La del 

fluido. En Las ecuaciones anteriores, Los perfiles de -

velocidad y temperatura se consideran completamente de-

sarrollados; pero para Los efectos de entrada en ~n ran 

go de (10 < ...!::.. <400) se usa la siguiente relación " 
D 

N' • 0.0'6 R•'' Pr'" t~ )°"'" (2.31) 

en la cual < L ) es la longitud del tubo medida desde 
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la entrada y las propiedades del fluido se calculan a 

la temperatura media de éste. 

Para duetos lisos no circulares; si las diferencias de 

temperatura son moderadas usamos la ec. de Dittus-Bo-

elter (2.29.) 6 bién la de Calburn (2.30); en las re-

giones alejadas de la entrada¡ se remplaza el diámetro 

det tubo (O) por el diámetro equivalente C De ), 

De = 4 M ( orea de flujo ) 

peñmetro humedo 
(2.32.) 

Para el flujo laminar en la región termicamente desa­

r.rollada dentro de un tubo de sección circular y con -

flujo constante de calor en la pared del tubo el núme 

ro de Nusselt se torna una constante 

hO 48 
Nu=- = --= 4:!64 

K 1 1 
(2.33.) 

En la tabla (2.9.) se muestran los valores del número 

de Nusselt; 1 en el caso de convección forzada para fl~ 

jo laminar 1 cuando la temperatura es uniforme en la P.!!, 

red y para cuando el flujo de calor es uniforme en la 

pared 1 para los casos de tubos de sección transversal 
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circular, triángular, y rectangular, se define me-

diante la siguiente ecuación : 

N u = ___!!_Q!. (2.34.) 
K 

donde C De ) es el diámetro equivalente de la 

ecuación (2.32.). Para el caso de un tubo circular es 

obvio que diámetro equivalente es igual al diámetro 

del tubo. 
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Tabla (2.9.) Número de Nusselt para la convección forzada en !lujo laminar 

cuando los perfiles de velocidad y temperatura estAn complet! 

mente desarrollados, en el interior de duetos. 

Forma de la sec ( y ) ( Nu ) ( Nu ) 

----
ci6n transversal ( X ) Para flujo de calor Para temperatura 

constante en la pared. constante en la pared. 

o 4.364 3.66 

·O 1.0 3.63 
2.98 

y 

xCJ 1.4 3.78 
y 

·D 2.0 4.11 3.39 

y 

X 1 1 4.0 5.35 4.44 
y 

XI 1 8.0 6.60 5.95 
y 

,.,.,J 8.235 7.54 

~ 3.00 2.35 
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e) Flujo a través de bancos de tubos. 

Tiene muchas aplicaciones en el diseño y análisis de 

intercambiadores de calor la transferencia de calor-

a través de un banco de tubos; las formas más comunes 

de distribución de los bancos de tubos son en linea y 

en forma cruzada; la geometría de un haz de tubos se 

establece por el espaciamiento transversal ( Sr 

y el Longitudinal ( entre centros de Los -

tubos; en La forma cruzada se usa el espaciamiento di~ 

gonal S
0 

). Los arreglos mencionados se muestran 

en La fig. (2.1.) 

.2,­

.a---

Distribución en linea 

Distribución cruzada 

Fig. (2.1.) variables geométricas para la distribución 
de bancos de tubos. 



- 66 -

Para el flujo atraves de un banco de tubos el número de 

Reynolds , 6 la velocidad del flujo, se basan en el área 

minima disponible para el flujo libre; y está área pue-

de ser entre los tubos de una fila diagonal 6 transver-

sal. Para el flujo por fuera de un banco de tubos el nú-

mero de Reynolds es: 

Donde 

Re = O G11A11. 

ji 
(2.35.) 

. w . 
G ... :,oviw.::-·-=veloc1dad máxima de flujo másico. 

Alil11i. 

D = Diámetro exterior del tubo. 

! = Densidad absoluta del fluido. 

V llAX =Máxima velocidad que se basa en el área mini ma 

disponible para el flujo libre. 

Vo = Velocidad de flujo en un punto,antes de entrar al 

banco de tubos. 

W = Flujo másico total. 

AM1H =Area mínima total para el flujo. 

Para la distribución en linea, la velocidad máxima del 

flujo es : 
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(2.36.) 

Para La distribución cruzada de la velocidad máxima puede 

ocurrir en tubos adyacentes en una fila transversal ó con-

tiguos en una fila diagonal; para tubos adyacentes La velo-

cidad máxima se calcula con la ec. C 2.36 ) y para tubos con 

tiguos se calcula con la siguiente ~cuacfón: 

(2.37.) 

Grimison correlacionó los datos de varios investigadores y 

propuso la siguiente ecuación para la determinación del --

coeficiente promedio de transferencia de calor para aire. 

hO 
Nu =--= C (2.38,) 

K 

Para C2,000<R•<40,000) 

Esta relación puede generalizarse para fluidos diferentes 

del aire mediante la siguiente ecuación: 

""• ': •1.1>ctº1," .. ')" Pr'
1
' e 2.39.> 

Para (2,000<:Rt<:.40,000) 



CD 
\D 

Tabla (2.10.)Valores de La constante C C ) y el coeficiente ( n ) para Las distribuciones 
cruzadas y en Línea para varios valores de la relación espaciamiento/diam.(5/0) 

DISTRIBUCION (~) S¡/D 
D -· 

1. 25 1. 50 2.0 3.0 

e e ) ( n ) e e > ( n ) e e > ( n ) e e > ( n ) 

0.6 0.213 0.636 

0.9 0.446 0.571 0.401 0.581 

1.0 0.497 0.558 

1.12 5 0.478 0.565 o.s1a 0.560 

CRUZADA 
1.250 0.518 0.556 o.505 0.554 0.519 0,556 0.522 0.562 

1.50 0.451 0.568 0.460 0.562 0.452 0.568 0.488 0.568 

2.0 0.404 0.572 0.416 0.568 0.482 0.556 0.449 0.570 

3.0 0.310 0.592 0.356 o.sao o. 440 0.562 0.421 0.574 

1.25 0.348 0.592 0,275 0.608 o .100 0,704 0.0633 o. 752 

1.50 0,367 0.586 0.250 0.620 o .101 0.702 0,0678 0.744 
EN LINEA 2.0 0.418 0.570 . o. 299 0.602 o. 229 0,632 0.198 0.648 

3.0 0.290 0.601 0.357 0.584 0.374 Q,581 0.286 0.608 
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Las ecuaciones (2,38,) y (2.39.:son propias para la di! 

tribuciónes cruzadas y en lineas de 10 ó más filas en 

la dirección del flujo. En estás ecuaciones los parám~ 

t ros e y ( n ) van a depender del tipo de flujo 

(cruzado ó en lineas) y también del arreglo de los tu--

bos. 

f) Equipos de superficie raspada CVotator). Parad!. 

terminar el coeficiente de transferencia de calor en!. 

quipos de suprficie raspada para el caso de fluidos 

Newtonianos dentro de estos equipos; Skelland C1958) 

recomienda la siguiente expresión : 

hD ~o v J'J º·
117Mo.41 

~o N~ 0 ;·n Nu =-1 = 4.9 -
1
-- P -

1 
- --

1 C 
K . ji K V L1 

2. 40.) 

donde las variable tienen el sig. significado 

D 1 = Diámetro interior del tubo votator ( ft ) 

N • Velocidad de rotación de la flecha y hojas. (RPM> 

08 = Diámetro de la flecha (ft 

V· = Velocidad lineal promedio del fluido ( ft/min ) 

L1 =Longitud del tubo con superficie raspada C ft ). 

Las demás variables tienen el significado convencional 

y con sus unidades convenientes. 
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Para determinar el coeficiente de transferencia de ca 

lor en intercambiadores de calor de superficie raspada 

para el caso de fluidos viscosos (fluidos no-Newtonia-

nos) , dentro de estos equipos, Skelland propuso : 

DONDE: 

TIPO DE FLUJO < ex• > e pª> 

1) Líquidos espesos 

viscosos 0.014 0.96 

2) Líquidos delga-

dos en movimie!!. 

to. 0.039 0.70 

En estos equipos la relación c-L ) < L =longitud -
Dt 

del intercambiador de calor) es una constante en cual 

quier parte y es igual a 6.0; pero nuevos trabajos de 

Skelland muestran que el número de Nusselt varia de~ 

cuerdo con ( ...cL >º·37 
L 
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Los coeficientes de transferencia de calor para Los 

fluidos no-Newtonianos para régimen Laminar en tubos 

horizontales, Oliver & Jenson (1964) proponen: 

''L Nu,m = 1.75 ti" L z + 0.0083 

en donde: 

tÍ =(3n'+I) 
4n' 

Gz = Número de Graetz = ~ 
KL 

(2.42.) 

n' =indice de comportamiento del f Luido. 

k =indice de viscosidad del fluido. 

el subindice C w ) indica que los termines que Lo p~ 

seen son evaluados a La temperatura de La pared; y 

el subíndice Cm ) indica que se evaluan a Las condi-

ciones prom!!dio del fluido. C 23 ). 

La ecuaci6n (2.42.) tiene un indice de error de un 

! 20X, está ecuación es adecuada para evaluar Los co!_ 

ficientes de transferencia de calor para fluidos no--
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Newtonianos en régimen Lámina~ como alimentos .L1quidos 

que estAn en contacto con placas y tubos. 

Para el caso de fluidos Pseudoplásticos Pigford 

<1955) recomienda La siguiente ecuaci6n 

h o 1/1 ,¡ 1/1 - = 1.75 Gr 
K 

(2.43.) 

en La ecuación anterior cuando se evalua el coeficien-

te de transferencia de calor su valor tiene un'error de 

+ 30%. 

Para evaluar el coeficiente de transferencia de calor 

para fluidos (viscosos) pseudopLAsticos dentro de tubos 

con flujo laminar Charm y Merrill C1959) propone la 

siguiente relación : 

( 
3 + ''"' .TI º· '· 

l 3 -lln'l2/J 

en la ecuación anterior : 

(2.44.) 

b1 = factor de proporcionalidad de C '1" V. S Y' 
a la temperatura promedio del fluido. 

' 
bw = factor de proporcionalidad a la temperatura de 

la pared. 
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n• =constante de pseudoplflsticidad 

comportamiento del fluido. 

6 =indice de 

La ecuación (2.44.) es satisfactoria para va1ores de-

C n'.) entre 0.4. y 1.0. 

En La tabla (2.11.) se encuentran reportados para al-

gunos alimentos, el factor de pseudoplflsticidad n' 

y el factor de proporcionalidad C b ). 



• t-
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Tabla (2.11.) Constantes de flujo para varios tipos de alimento. 

n' 

MATERIAL TEMPS. ºF e n' ) ( b 
) dlno1-1eo 

crn1 

Crema de manzana 

clase "A" 75 0.645 s.oo 

Crema de manzana 

e las e "B" 75 0.408 6.60 

Pure de banana 

clase "A" 75 0.458 65.00 

Purc de banana 

clase "Bº 75 0.333 107 ·ºº 
Miel 75 1.00 56.0 

Miel 75 1.00 61 .8 

3. 7X amonio Al-

g i r.w te 75 0.477 135 

3.7% amonio Al-

g i m1.te 75 o.sao 125 

San\1re Humana 80 0.890 3.84 X 10°
1 
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NOMENCLATURA PARA EL CAPITULO II. 

Ar ·· Ar e a de f l u j o (pi e 2) • 

A111" Area mlnima total de flujo Libre Cpie 2>. 
b11 = Ancho de la placa (pie). 

ba Factor de proporconalidad n' 2 dina seg / cm ). 

a La temperatura promedio. 

b. =Factor de proporcionalidad a la temperatura 

de la pared. C dinas segn¡ cm 2>. 

C = Constante Cadimeºnsionall. 

C, = Capacidad calorifi ca ( Btu/ lb ºF ) • 

O = Oiametro (pie). 

o, = Oiametro equivalente Cpie). 

O, = Diametro de la flecha (pie). 

01 = Diametro interior del tubo votator (píe) •. 

G = Velocidad másica lb/ pie 2hrl. 

GIMll. = Velocidad maxima de flujo másico Clb/ pie 2hr). 

G, = Número de Grashof Cadimensional>. 

G~ = Número de Grashof referido al espaciamiento b en 

la tabla ( 2.5 ) • 

Q =Aceleración de La gravedad (pies/seg 2>. 

h = Coeficiente de transferencia de calor por convección 

( Btu/hr pie 2 ºF>. 

K = Conductividad termica (Btu/ hr pie ºF>. 

k = Indice de viscocldad del fluido Cadimensional). 
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L = Longitud característica (pie). Ver tabla ( 2.3), 

Lt 

Lt 

= 

= 

Longitud 

Longitud 

total del tubo con superficie raspada (pie). 

caracteristica total >(Pi e). 

L/b = Relación entre longitud y separación entre palacas, 

para espacios cerrados ( Ver tabla 2.5 ) • 

n =Constante (adimensional), 

~ = Indice del comportamiento del fluido ó constante pse~ 

doplástica. ( adimensional). 

= Número de aletas ú hojas en la flecha 

N. = Velocidad lineal promedio del fluido 

Nu = Nllmero de Nusselt ( adimensionall. 

p = Presión Clb/pulg 2 abs,) 6 Bar. 

Pr = Nll~ero de Prandtl adimensional>. 

Re = Nllmero de Reynolds Cadimensional>. 

S Espaciamiento entre placas ( pies). 

8 = Densidad relativa Cadimensional), 

50 = Espaciamiento diagonal (pies), 

S =Espaciamiento longitudinal (pies). 

SA Espaciamiento transversal (pies), 

t. = Temperatura del fluido ( ºn. 
t.. = Temperatura de la pared C ºF>. 

6T Gradiente de temperatura ( ºF>. 

( adimensionall. 

( pie/min). 

U = Coefiente gloval de transferencia de calor ( Btu/hr pie 2 ºF>. 

V = Velocidad (pie/seg), 

oe• = Constante adimensional. 

~ =Coeficiente de expanción termica C1/°F>. 
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fJ. = Constante adimensional. 

/' = Densidad (lb/pie3). 

rf = Constante adimensional. 

'( = Constante adimensional, 

j1 = Viscosidad (lb/ pie hr>. 

µ. = Viscocidad a la temperatura de la pared. 

no = número de canales. (adimensional), 



EL ASC~NSO A LA CIMA DE LA MONTAÑA 
CUESTA TRABAJO E IMPLICA SACRIFICIOS 
QUE SON PEQUEÑECES FRENTE A LA GRAN­
DEZA DE LA CONQUISTA DE UN IDEAL. 

L.A.S.T. 



C A P I T U L O I I I 

Transferencia de Calor en Tanques Agitados 

3.1. Coeficientes internos en tanques enchaquetados 

a) Para tanques enchaquetados con una turbina 

con aletas planas. 

b) Para tanques con y sin mamparas 

c) Para turbinas con 6. aletas adicionales. 

d) Para tanques enchaquetados con La adición de 

3 aletas y un impulsor de vidrio. 

e) Para tanques con una pala horizontal. 

f) Para tanques equipados con propelas. 

g) Para tanques con 6 sin aletas. 

h) Para tanques con anclas. 

i) Para tanques con serpentin helicoidal. 

3.2. Coeficientes externo para serpentines internos 

a) Para turbinas con aletas planas. 

b) Tratamiento adicional de aletas en Las turbinas, 

e) Para tanques provistos de propelas. 

d) Para tanques provistos con una paleta. 



3.3. Coeficientes exteriores para tanques enchaquetados 

a) Para chaquetas anulares con aletas espirales. 

b) Para chaqueta sin separadores. 
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Generalidades. 

EL calentamiento ó enfriamiento de un fluido en 

un tanque agitado es un proceso común en La industria 

de alimentos. 

La transferecia de calor que se efectúa en Los tanques 

agitados es predominantemente por convección forzada. 

Debido a que La agitación, desde el punto de vista te~ 

nológico consiste en producir movimientos irregulares 

ó turbulentos en un f Luido, por medio de dispositivos 

mecánicos que actúan sobre el mismo. 

La agitación tiene una gran aplicación en La industria 

para acelerar algunas operaciones como el mezclado, La 

transferencia de calor, La reacción, etc. 

La transferencia de calor suele ir acompañada de trans 

ferencia de masa, especialmente en el caso de Las rea~ 

cienes quimicas. Por Lo que Los tanques de reacción 

suelen estar provistos de serpentines de calentamiento 

(ó de refrigeración) ó de dobles paredes Cenchaqueta­

dos), y es necesario que se produscan velocidades ad! 

cuadas a Lo Largo de Las superficies cambiadoras para 

favorecer La transferencia calorifica. 
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En estos casos, el dispositivo de agitación debe estar 

situado cerca de los serpentines 6 de las chaquetas. -

Adem&s el impulsor debe producir corrientes de gran v~ 

lumen, de manera que todo el contenido del recipiente 

se ponga fácilmente en contacto, 6 llegue a la proxim! 

dad de las superficies transmisoras de calor, y así p~ 

der obtener temperaturas uniformes en todo el sistema. 

Para la transferencia de calor son suficientes los agf 

tadores grandes a pequeñas velocidades. En algunos ca­

s~s aislados, donde conviene evitar sobrecalentamiento 

de determinadas áreas de la superficie, 6 si se emplean 

impulsores pequeños de gran velocidad , éstos deben crear 

una gran turbulencia en la vecindad inmediata. de dicha 

superficie. 

En el caso de líquidos viscosos debe tenerse en cuenta 

que la zona de gran turbulencia que rodea al agitador es 

de un volumen pequeño. Por lo tanto, cuando se trabaja 

con líquidos de gran viscosidad, se deben emplear gran­

des impulsores para que el flujo alcance a todos los pu~ 

tos del sistema, y la transferencia se efectue en forma 

uniforme. 
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LI transferencia de calor en tanques agit1do1 depende 

del tipo de agitador, del tipo de chaQuet• 6 el serpe~ 

tin interno, que se use y de lis propied1dts del fluido, 

Los dispositivos 111tcl1nicos uplndos p1r1 provocar .•gJ.. 

t1ci6n son eMtrem1d1mente v1ri1dos; desdt tl batidor de 

hutvos hog1re~os h1st1 el veloc1si•o molino coloid1L. Un 

agitador se sel1c.cion1 en bue 1 las propiedades del u­

terial y del proceso requerido. 

ALETAS PLANAS ALETAS CURVAS ALETAS CUBIERTAS ALETAS MUY CURVAS 

TUllllUS 

ALETA PLANA RECTA 

ALETA PLANA INCLINADA HELICE 

AGITADOR TIPO ANCLA AGITADO" HELICOIDAL 

Fig, 3.1 Dispositivos mecAnicos empleados para agitación, 
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En, la· figura J.1. se murstran algunos 1gitadores comunes 

y el arreglo de dos tanques uno con un a~itador helicoi 

dal y el otro con una ancla. 

Las aletas curves se utilizan para materiales fibrosos 

(cremas de verduras; pures) y los tanques con ancla 6 

serpentines helicoidales se usan para materiales visco-

sos. 

'AIEO OH llCIPllNfl 

U'ACIAlllllNTO ENTRE 
llo\AlllPAIAS 

ANCHO 01 LI• CHAQUETA 
lW) 

11\AMPAIAS IN 
ESPllAL 

CONVENCIONAL 

1 'CHAQUETA 

MEDIA TUIEllA OOILE 

.::::--::..•-----· 

TUIOS OEFLECTORES \MAMPARAS\ 

La fig. 3.2. muestra al3unos arregl0s com~nes de chaqu! 
tas y serpentines en tanques. 
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Cuando el proceso sea controlado por la transferencia 

de calor; La diferencia de temperaturas y La transfe­

rencia en el Area superficial se usarán de manera pr! 

dominante para determinar Las variables del agitador, 

3.1.) Coeficientes internos en tanques enchaquetados. 

a) Para tanques enchaquetados que tienen una turbina 

con aletas planas; en donde se manejan mezclas con un 

número de Reynolds mayor de 400, el coeficiente inte­

rior puede calcularse con la siguiente ecuacion 

No• 0.74 Rt°' Prº~'.).,, (3 .1.) 

el tipo de impulsor mec~nico se muestra en la fig. 

3.1. (a), 

b) Para un mezc Lado con un número de Re< 100 en un -

recipiente con mamparas o sin mamparas se utiliza La 

siguiente ecuación: 

•• • ·~ Dt • 0.54 ••"" ··l.J''W ) ... (3.2.) 

Para el caso de las ecuaciones (3.1.) y (3.2.) se con-

sidera que la turbina tiene 6 aletas, y ambas ecuaciones 
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se aplican para tanques con geometría simple; en donde 

la relación del nivel del liquido e z y el diáme-

tro del tanque ( DT esto es ( es i-

gual a 1.0 y la relación del diámetro del impulsor con 

el diámetro del tanque ( D/OT ) es igual a 113. 

Una forma general de la ecuación C3.1.) en el rango de 

( · Re > lt00) para geometrías no simples es la siguie_!l 

te relación : 

( 3.3.) 

L )0.14 
Para el término de corrección de la viscosidad ( 

que se utiliza en las ec. (3.1.), C3.2.> y(3.3.) se re-

quiere La evaluación de la temperatura de la pared. Si 

el liquido que se maneja es calentado, el término sera 

mayor que 1.0. Para Liquidas en donde La viscosidad V! 

ria significativamente con La temperatura; Ya sea en -

calentamiento ó enfriamiento, se considera adecuado a-

plicar el término de corrección de La viscosidad. 

c) Para el caso de turbinas con aletas adicionales. 

Para una mezcla en un tanque enchaquetado sin mamparas 

y con la adición de seis aletas se usa la sig. ecuación: 
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.l!!:..Qr. - O 68 Re°"'1 Prº~J o.14 K - . 
w 

(3. 4.) 

d) Para un tanque enchaquetado con La adición de tres 

aletas en donde La mezcla se Lleva acabo con un impul-

sor de vidrio y acero; se sugiere La sig. relación pa-

ra el calculo del coeficiente ( hl ) : 

(3.5.) 

e) Para calentamiento de tanques agitados en estado 

transiente donde La agitación se produce can una pale-

ta horizontal de longitud ( Lp ) la cuál está adherí 

da en una flecha central con una velocidad de rotación 

N ) , Chi lton et al (1944) proponen La siguiente 

relación para el cálculo del coeficiente. 

hl~T = 0.'37Reº·n Prº·\ :w )°''4 (3.6.) 

f) En el caso de tanques agitados equipados con prop! 

las; mezclando con un impulsor con cuatro hojas que -

tiene una inclinación de 45 grados, se propone La sig. 

relación para el calculo de llt ) . 
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C3.7.) 

g) Aspas Planas.- Para un C Re > 4 ,000) en tan-

ques enchaquetados con aspas planas, Chilton, Drew y-

Jebens proponen la sig. ecuación : 

ht Dr =O '36 Reº·ª Prº·'~( .Jl )º·' 4 

K . ~w 
(3 .8.) 

La ecuación C3.8) se puede representar gráficamente 

como se muestra en La fig. (3.3.) 

!JW 
1500 

IOOO 
aoo 
600 

:11 500 
e¡ .400 

~ 300 - --...... 
·~ 200 
~ISO 

~!"100 . .., eo 

60 
50 
40 
JO 

,, 

"'~ 

1 

"""'". 
_/ 

V 

"" 
V 

v" ¡)" 
-, ,,... 

.... 
_/ 

2~ 600 1000 2000 l ' • • , • • IJ.000 
L1Np 

Re•-;-

V 

'" 
. - . 

,, 
, 

y ,,. 
¡,;-Clut .. 11 

./ 

-

1 
'4 5611!00.000 

/ 

/,/ 

Fig. 3.3 Coeficiente de transferencia de calor para cha­
quetas y serpentines. 
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En condiciones similares pero con un (Re) entre 20 

y 4,000 se propone La sig. ecuación: 

hl DT = 0.415 
K 

(3.9) 

h) Con Ancla.- Para (30 <Re< 300) y un espacio -

Libre por Lo menos de ( iln ) entre el ancla y la pared 

del tanque se usa La siguiente ecuación 

K ( 
f' 

_, 0.11 

1.0 Reº·" Prº"' .l'w} (3.10.) 

Para condiciones similares pero en un rango de C 300< 

Re ..;::' 4,000) La ecuación que se propone es La sig.: 

hlDr :: 0. 38 Reo.ar Prº·ª (_¿) 0.11 

K ~w 

(3.11.) 

Y para un C4,000 <( Re.-<_ 37,000) con un espacio li­

bre de la ( 1 a 5119 in ) entre e L ancla y La pared. 

~ = 0.55 Reo.e? Pro.2s /_¡:__) o.14 
K \ .f'w 

(3.12.) 
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i) Agitador Helicoidal.- Para un ( Re<130) se reco-

mienda la sig. ecuaci6n para el calculo del coeficien-

te del lado del área de transferencia de calor del pr~ 

ceso, esto es La superficie interior del tanque encha-

quetado 6 la superficie exterior del serpentin interno. 

.h!:.Q! _ o.e ~~1~º1t) o.a 
K 

- o. 248Re A' jJ 
w D O 

(3.13.) 

y en el rango de C Re ;::. 130) se recomienda La ecua 

ción <3.14.) 

(3.14.) 

3.2) Coeficientesexteriores para serpentines internos. 

a) Turbinas con aletas planas.- Cuando se calien.ta 6 

enfria a través de serpentines helicoidales internos y 

el mezclado se efectua con una turbina que tiene seis 

aletas planas para un rango de (400 < Re< l'S00,000) 

se puede utilizar : 



1.0 

~ 0.5 

~· 

ºº ~ <( 0.2 
• o 

§8 
~ ~ 0.1 ... ! 2 o.o 5 

~ .. 
~ 

o.o 2 

o.o 1 
0.1 
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donde C > es et exponente de la corrección por -

viscosidad y se obtiene de la fig. C3.4.) 

- -... ..._ ro-.... 

o.~ 1.0 10 50 100 500 1,000 

VISCOSIDAD l'llOtllotO 

fig. 3.4. Correcci6n de la viscosidad para la ec. (3,15> 

útil para todas las dimensiones de tanques. 

La ecuaci6n anterior es adecuada para cuando el diAme­

tro del tubo esta entre C0.018 ~ •co/Dy <,. 0.036) 

para un valor probable de viscosidad hasta ele C10,000c,) 
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Si tenemos una turbina con 4 aletas planas y tubos ve! 

ti cales como mamparas y a (1,300 < Re< 2 ,000 ,000 ). 

ht ~co = o.o9Reº·'~ Prº·
5 (;w )º.14 

{ -&-r~ ~(3 .16> 

b) Tratamiento adicional de aletas en las turbinas.-

Con un serpentin helicoidal interno y un impulsor con 

seis hojas ocultas se propone : 

(3.17) 

c) Propelas.- Cuando La transferencia de calor en un 

tanque se efectúa con un serpentin y el mezclado de la 

substancia .se lleva acabo mediante una propela, el cal 

culo del coeficiente de transferencia de calor se obtie 

ne de la siguiente ecuación : 

hL deo = 0.078 Re o.u p,o.s /_¿J o.1• 
K \Pwj 

(3.18) 

d) Con Paleta.- La transferencia de calor para fluidos 

en recipientes con agitación mecánica efectuada con una 

paleta y llevándose acabo el calentamient~ ó enfriamie~ 

to con un serpentín se usa la siguiente ecuación: 

hl DT o. -- = 0.87 Re · 1 

K 
(3.19) 

... 
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3.3) Coeficientes exteriores para tanGues enchaquetados. 

a) Para chaquetas anulares con mamparas en espiral para va-

lores de (Re):.. 10,000) (flujo turbulento), se usa la -

ecuación de Sieder-Tate; multiplicando dicha ecuación 

por un factor de corrección de 1 + 3.5 

puede calcular el coeficiente exterior de 

quedando de la siguiente forma la ecuación 

, 
hJ:• • Q027 Ro•• Pr°'' (-t. r [ +3.5 ( ~: )] 

..QL 
Oc 

) se -

la película 

(3.20) 

Para la región de flujo laminar ( Re < 2,100) se usa 

la sig. ecuación la cuál se aplica unicamente a tubos -

rectos • 

h. De Pr ( Ole jo.u w)'w o.14 + = 1.86 Re J \Jw7 
(3.21) 

b) Para chaquetas sin deflectores ó mamparas los coefi-

cientes exteriores pueden obtenerse para flujo turbu-

lento y laminar con las ecuaciones (3.20) y (3.21> re~ 

pe c t i va me n t e • En fl u j o tu r bu len t o par a l a ecua c i ó n (3. 20) 

en esté caso no se hace la corrección por diametros y 

:el diametro equivalente se calcula asi: 

(3.22) 
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y para flujo laminar se usa la ec. C3.23) 

De = Ojo - DjL (3.23.) 

el área de flujo de la sección transversal AK 

se calcula en base a la sig. ecuación : 

(3.24.) 

La superficie del área de calentamiento ó enfriamiento 

de tanques agitados puede ser provisto por otra chaqu~ 

ta externa 6 bién por serpentines internos. Se prefie­

re el enchaquetado por que el material de construcción 

es más barato, es fácil de limpiar y presenta facilidad 

para la circulación de los flu~dos; teniendo también 

una gran superficie de transferencia de calor. 

Los serpentines se consideran si el enchaquetado no pr~ 

porciona suficiente área de transferencia para los fi­

nes ~ue requiera el proceso. 
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NOMENCLATURA PARA EL CAPITULO 111 

A• = Area de flujo de la seccion transversal 11 2 

o = OiAmetr0 del impulsor C ft 

Oc = Diámetro medio 6 central del serpentln helicoidal 
interno ( _lt ). 

De 

O¡¡ 

Djo 

OiAmetro equivalente para transferencia de calor 

OiAmetro interno de la chaqueta anular 
f ' 

OiAmetro externo de la chaqueta anular 
f ' 

DT = oUmetro interno del tanque ft 

deo OIAmetro exterior de la tuberla 6 el serpentln 

lt 

" 
111 co'efi ciente del lado del A rea de transferencia de calor del 

proceso; esto es en la superficie interior del tanque ench! 
quetado 6 la superficie exterior del serpentln interno. 
C BTU / hr 11

1 
ºF l 

hj = Coeficiente de la superficie interior de la chaqueta 
C BTU I hr ft

1 'F l 

Distancia del serpentln agitador ( ft 

K = Conductividad térmica C BTU/hr ft1 ( ºF / fr l 

L 

N 

= Longi~ud del serpentln ( f' 

Velocidad de rotaci6n del agitador 

Mu Número de Nusselt CAdimensional) 

P, = Número de Prandtl (Adimensional) 

R1 Número de Reynolds(Adimensional) 

RPM 

V =Velocidad en el serpentln helicoidal 6 enchaquetado ( lt / hr 

w Ancho de la chaqueta. (ft). 



- 93 -

z = Altura del liquido ( f 1 

B = Número de baffles 6 mamparas. 

jJ Viscosidad a la temperatura promedio del fluido ( lb I fl hr 

l''fl = Viscosidad de la superficie de la pared. lb / f t hr 

t Densidad ( lb I f 11 l 

~ = Espacio muerto ( Dr - D )/ í!, ( f t ) . 
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ECUACIONES. 

3.1, 3.2, 3.3, 3,¿, 3.5 

3,10, 3.11, 3.12, 3.13, 

3.14, 3.17, 3.19. 

3.6, 3.7, 3.8, 3.9 • 

3.15, 3.16, 3.18. 

3.20, 3,21. 

TANQUES AGITADOS CON CHAQUETAS. 

Nu Re Pr 

h; Dt/ k º2Nf 'r cJt~ 

h; Dt/k L~t!f'f V''k 

h; d00 /k 0211/lf CJ'lk 

PARA LA CHAQUETA. 

h.D /k VD.j''f crr'k l e 
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e o N e L u s I o N E s 

Esta tesis se ha preparado para que sirva co•o obra de 

consulta a todos aquellos que desean llevar a cabo est.!:!. 

dios fisicoquimicos sobre plantas de alimentos. 

EL problema de transferencia de calor se presenta casi 

sin excepción en todas Las industrias, existiendo nota-

bles diferencias entre el tratamiento de problemas en -

la industria en general, y de problemas de la industria 

alimentaria. Sin embargo los principios sobre los que se 

apoya cada problema son los mismos ¡ siendo proposito de 

está tesis mostrar los fundamentos en el tema especifico 

de convección • Se generaliza en primer lugar, no por que 
~ 

la discusión de ca~a caso individual se extendiera excesi 

vamente, sino más bién por que la solución de un problema 

general encierra la aplicación y el dominio de los princl 

pios fundamentales sobre los que descansa todo el edificio. 

En segundo Lugar, por que la solución de un problema esp~ 

cffico es casi siempre fácil, cuando se manejan con soltu-

ra los principios fundamentales. 

A causa del excesivo número de ramas en que interviene la 

transferencia de calor, la literatura es extremadamente -

difusa. 
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Muchos datos importantes, se encuentran frecuentemente en 

los sitios más insospechados; expresandose a menudo los -

resultados, en forma poco común, por lo que es importante 

tener en cuenta que las propiedades termodinámicas de los 

alimentos se ven afectadas por una gran variedad de situ! 

ciónes, principalmente ambientales, repercutiendo estó en 

el mecanismo de transferencia de calor; y por ende prese.!'. 

tandose una problematica para la evaluación de las propi~ 

dades de los alimentos ya que no se puede generalisar tan 

facilmente, debido a las influencias a las que están suj~ 

ta~ dichas propiedades. 

Los datos se presentan en forma homogenea con el fin de -

hacerlos comparables, dándoles por una parte consistencia 

y por la otra poniendo a la disposición del Ingeniero in­

formación rápida para los proyectos. En muchos casos las 

ecuaciones no representan los resultados de una investig! 

ción aislada, sino datos concordantes que proceden de dl 

versas fuentes, tratando de tamizar en alguna forma la -

gran cantidad de opiniones públicas. 

Se hace especial énfasis en aquellos casos que se presu­

me ocurriraán con mayor frecuencia en la industria escig_i 

da como la aplicación preferente: la alimentaria. 

Este trabajo, adicionado a trabajos semejantes en los o-
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tros dos grandes tipos de mecanismos de transferencia : -

CONDUCCION Y RADIACION, constituirá una notable fuente de 

informaci6n pra el análisis y el diseño de equipos de 

Transferencia de Calor. 
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Propiedades Fisicas de Alimentos 

Para liquides, pastas, pures, y soluciones similares. 

1 Calor Especifico, Cp 

1 Conductividad Térmica( K 

1 Viscosidad e . JI 

1 Densidad I 
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APENDlCE DE PROPIEDADES DE ALIMENTOS LIQUIDOS. 

1 Calores especificas ( Cp de l iquidos. 

TABLA A-1 Calores especificas de alimentos entre 32 y 212 °F 

ALIMENTO CONTENIDO DE AGUA EN X CALOR ESPECIFICO 
C BTU/ lb •f 

SOPAS 

Sopa Caldosa 0.74 

Sopa de Col 0.90 

Sopa de Guisantes 0.98 

Sopa de Papa 88 0.94 

GRASAS 

fllantequi l la 14-15.5 0.49-0.51 

Margarina 9-15 0.42-0.50 

Aceite Vegetal 0.35-0.45 

BEBIDAS 

Crema 45-60r. de grasa 57-73 0.73-0.78 

Leche azucarada de vaca 87.5 0.92 

Nata de leche de vaca 91 0.95-0.96 

NOTA: El calor especifico del agua= 1.00 

( Cp ) 

) 



o 
o 
.-i 

1 

TABLA A-2 Calores especificos de alimentos. 

TEMPERATURA 
ALIMENTO T ( o F ) 

A~eites Vegetales 

Mantequilla 40.0 
14-15.5 

Margarina 

Pure de Platano 76.0 

Jugo de Naranja o.o 

Crema de Manzana 91 

CALOR ESPECIFICO 
( Cp ) ( BTU I lb ºF > 

0.35-0.45 

0.550 
0.49-0.51 

0.460 

0.875 

1.100 

0.96 
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TABLA A-3 Calores especificos de alimentos. 

CALOR ESPECIFICO 

PRODUCTO. 
( l<col I ko ºC > 

Agua 1 'o 
Cloruro Sódico 0'8 

Acido Acético 0'52 

Alcohol EtHico 0'55 

G l ice r.i na o 1 58 

Aceite de Oliva 0'48 

Leche 0'93 

TEMPERATURA 

cºn <ºe> 

32 o 
35 2 

68 20 

68 20 

68 20 

68 20 

68 20 
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ALIMENTO 

Varios. 

Cerveza 

Huevos 

Helado 

Leche 

Agua 

TABLA A-4 Calores especificas de algunos alimentos. 

PUNTO DE CONGELACION PORCENTAJE DE 

CºF> <ºe> AGUA 

28 -2 92 

27 -3 

27-0 -3 .18. 58-66 

31 -1 87 

32 o 

CALOR ESPECIFICO 

por encima de por debajo de 
congelación congelacion 
( Kcol / kg •e > < Kcol / kg ºC ) 

1. o 0.48 

º· 76 
0,4 

º· 78 0,45 

º· 93 0.49 

1.0 0,49 
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Los calores específicos y las conductividades térmicas 

de los alimentos se pueden estimar si se conoce su por 

centaje de agua, el cuál se representa por P : 

1 Calor especifico. 

= (P/100) + 0~2 C100-P)/100 C Kcal/kg ºC) por encima dE!L 

punto de congela­

ción. 

= C0.5 P/100) + 0.2 C100-P)/100 CKcal/kg ºC por debajo 

del punto 

de conge l!!, 

ción. 

1 Conductividad térmica. 

= C2.1P/100) · + 0.22 (100-P)/100 C l<cal/m hr ºC) por debajo 

del punto 

de congela­

ción. 

ver !alifa A- 4 

C0.48P/100) + 0.22(100-P)/100 CKcol/mhr •e) por arriba 

del punto de 

congelación. 



TABLA A-5 Calores especificos de alimentos llquidos arriba del punto de congelación. 

( cP ) 

A L I H E N T O ( Kcol I kg •e ) 

Leche entera 0.920 

Nata de leche 0.948 

Huevo entero o. 738 
..... 
;:i 
1 Soluciones de azuca a 21°c 

5" 0.970 

10X 0.939 

15X 0.920 

20% 0.860 
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ALI MENTO 

··----
Jugo de manzana 
Crema de manzann 
Aceite de castor 
Jugo de cereza 
Aceite de acitron 
Crema azucarada 

15" de grasas 
30" de grasas 
40:i.: de grasas 
60r. de grasas 
40-60X de grasas 

Crema agria 
Helado de crema 
Jugo de uva 
Leche 
Leche azucarada 
Nata de leche 

Oleomargarina 
Jugo de naranja 
Jugo de fresas 

TABLA A-6 Calores especificos. 

Y. del 
contenido de agua Rango de 

e ºe l 

20 

5.6 
75 

73 

57-75 0-100 

57-73 
58-66 

4.4-32.2 
87.5 
87.5 0-100 
91 0-100 

91 
15. 5. 

4.4-32.2 
,,,4-32.2 

temp. Calor especifico C cP ) 

e K cal I kg •e ) 

Arriba del pto. Abajo del ptc 
de congelacion de congelacior 

-------·--
0.891 
0.910 
0."35 
0.920 
0."37 
0.850 0.499 

0.920 
0.929 
0.850 0.401 
0.991 
0.731 
0.781 

0.700 0.301 
0.781 
0.910 
9 .929 0.490 
0.920 
0.951 
0.960 
0.951 
0.320 o. 251 
0.929 
0.951 



'º o .... 

1 Conductividades Térmicas 

TABLA A-7 Conductividad Térmica, 

ALIMENTO TEMPERATURA CºF> 

Crema de manzana 72.5 

Pure de platano 60 

11antequi l la 0.114 

Miel 36 

Jugo de Pera 68 

Margarina 44 

Leche condensada 80 

Leche concentrada 
con 2.5:( de grasa 

in i e i al. 68 

Nata de leche 34.7 

Aceite de cacahuate 39 

Agua 50 

K l. 

X HUMEDAD CONDUCTIVIDAD TERMICA 
( BTU ft I hr 11 2 0 f ) 

0.4 
0.4 

15 40 

12.6 0.29 

84.7 o .318 

o, 135 

80 0.31 

o ,292 

o .311 
o .097. 

100 0.368 
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TABLA A-8 Conductividades,Térmicas 

PRODUCTO CONDUCTIVIDAD TERMICA 

C BTU fl I tt2hr,,-) e Kcal/m hr ºC 

Agua 0'343 o 1 51 

0'393 o 1 59 
Cloruro s6dico(22r.> 0'31 0'46 
Acido acético 0'099 o' 143. 
Alcohol etllico o 1 105 o' 156 
Glicerina o' 16 0 1 238 
Aceite de oliva 0'097 0'144 
Aceite de semilla de 
colza 
Aceite de semilla de 
soja 
Sebo 
Leche 
Leche (desnatada) 
Crema: 2or. de grasa 

30X de grasa 

TEMPERATURA 

) C ºF ) cºc > 

32 u 
120 50 
212 100 

35 2 
68 20 
68 20 
68 20 
68 20 

68 20 

86 30 
150 65 

~ 

68 20 
77 25 
37 3 
37 3 



TABLA A-9 • Conductividades Termicas de Alimentos. 

ALIMENTOS TEMPERATURA CONDUCTIVIDAD TERMICA ( I< ) 

r cºn C BTU ti /hr 1t 2 °F ) 

Miel 36 0.290 
Jugo de Manzana 68 0.323 (87.4Y. hum) 
Jugo de Pera 

~a 0.318 C84.7Y. hum) 
Leche concentrada 0.292 
Leche condensada 80 0.310 (80~ hum) 
Jugo de manzana 

~:~;~ (~nd~~e0~~ ~efmcilti 68 0.323 
176 0.365 

1.380 68 0.292 
1.380 176 0.326 
1,448 68 0.225 

Q) 1.448 176 0.252 
~ Jugo de pera 

1.355 68 0.318 
1.355 176 0.364 
1.398 68 0.275 
1.398 176 0.308 
1.441 68 0.232 
1.441 176 0,258 

Jugo de uva 

1.348 68 0.328 
1.348 176 0,370 
1.384 68 0.287 
1.384 176 0.321 
1.445 68 0.229 
1.445 176 0,254 

Continuación ## 
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Continuación de la TABLA A-9 

-··· 
ALIMENTOS 

Productos de le 

Leche entera f r 
3.6Y. de grasa. 

Leche de vaca 

Leche fresca con 
de agua y 3Y. de 

Leche condensada 
de agua. 

Leche condensada 
de agua • 

Leche condensada 
de agua. 

:he 

• s ca 

90X 
¡rasas 

con 90X 

con 80?. 

con 67X 

TEMPERATURA 

T <ºFl 

34.7 

68 
122 
176 
97.4 
98.9 
97.4 

72. 7 
75.4 
98.1 

123.3 

75.6 
105.7 
139.2 
172 .8 

79.9 
104.9 
139.0 
173.5 

73.2 
105. 2 
140 .o . 
173. 7 

CONDUCTIVIDAD TERMICA C I< ) 

( BTU ft/hr ft2 °F ) 

0.320 

0.318 
0.339 
0.355 
0.302 
0.310 
0,310 

0.330 
0.328 
0.346 
0.356 

0.332 
0.347 
0.357 
0.366 

0.308 
0.322 
0.338 
0.347 

0.272 
o .291 
0.29B 
0.304 

Continuación ## 
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Continucaci6n de la TABLA A-9 

ALIMENTOS TEMPERATURA 
T CºF> 

Leche condensada con 50X 
de agua. 78.8 

103.8 
139.1 
173.1 

Leche evaporada con 25Y. 
de grasas. 34.7 

68 
122 
176 

Leche evaporada 34.7 
68 

122 
176 

Nata de leche con un X 
de grasas •enor de 1 34.7 

68 
1 i!2 

' 176 

Leche desnatad• 96.5 
97.8 

Cre1111 99.5 
99.8 

Suero de Leche con O.OX 
de graus. 34.7 

68 
122 
176 

CONDUCTIVIDAD TERMICA C 1( ) 

< BTU ft /hr ft2°F ) 

0.187 
0.196 
O.i!06 
O.i!10 

0.306 
0.3i!i! 
0.342 
0.358 
O.i!81 
0,i!92 
0.313 
0.327 

0.311 
0.328 
0.350 
0,367 

0.332 
0.33i! 
0.178 
0.181 

0.313 
0.328 
0.349 
0.370 

Continua et 6n ## 



Continuacion de la TABLA A-9 

ALIMENTOS TEMPERATURA CONDUCTIVIDAD TERMICA ( K ) 

T <ºF> ( BTU ft/hr tt2°F ) 

Aceite derisino, 68 0, 104 
212 0.100 

Aceite de higado de 
bacalao 93.1 0,096 

97.0 0.099 

Aceite de cascara de 
l itll6n .42 .8 0.098 

~ 
~ 

1 

Aceite de nuez Moscada 39.2 0,090 
Aceite de olivo 84 0.097 

120 0.096 
212 0.094 
68 . o .097 

212 0.095 
60 .1 0.109 

Aceite de IMlpola 39.2 0.097 

Aceite de ajonjoli 39.2 o .101 

Aceite de olivo de almendra 39.2 o .102 

Soluciones de azucar 
Concantraci6n de X en peso 

Soluciones de glucosa 

10.1 34.7 0.312 
68 0,327 

122 0.347 
176 0.370 

Continuación ## 



N .... .... 
1 

Continu1ci6n de la TABLA A-9 

ALIMENTOS TEMPERATURA 
T <ºF> 

·---· 
Solucion•1 d• glucosa 

Conc•ntr1clon de X en 
PllO 

20.0 34.7 
68 

122 
176 

30.0 34.7 
68 

122 
176 

39,9 34.7 
611 

122 
176 

Soluciones de sacarosa 
DO.O 32 

50 
68 
86 

104 
122 
140 
158 
176 

10.0 32 
50 
611 
116 

104 
122 
140 
1511 
176 

-
CONDUCTIVIDAD TERMICA ( k ) 
( BTU 11 /hr 112 ºF ) 

0.294 
0.309 
0,330 
0,346 
D.276 
0,292 
D.311 
0.326 
0,258 
0.272 
0.290 
0.306 

0.326 
0,336 
0.346 
0.355 
0.362 
0.370 
0,376 
0.313 
0.3111 
0,309 
0.318 
0.327 
0.336 
0.343 
0.350 
0.356 
0.363 
0.368 

Contlnu1ci6n ## 



Continuación de la TABLA A-9 

-----·-
ALIMENTOS TEMPERATURA CONDUCTJVJDAD TERMJCA ( IC ) 

T <ºF> ( BTU lt /hr tt2 ºF ) 

Soluciones de sacarosa 
Concentracion de X en 
ptso. 

20 32 0.292 
so 0.300 
68 0.309 
86 0,316 

10'4 0.324 
122 0.330 
140 0.226 
158 0.342 
176 0.347 

::l .... 
1 

30 32 0.274 
50 0.282 
68 0.289 
86 0.297 

104 0.304 
122 0,310 
140 0.316 
158 0.321 
176 0,325 

40 32 0.256 
50 0.264 
68 0.272 
86 0.277 

104 0.284 
122 0.290 
140 0.296 
158 0.300 
176 0.304 

Continuaci6n ## 
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Continuación de la TABLA A-9 

AUMENTOS TEMPERATURA 

T CºF> 
-·-

Soluciones de sacarosa 
Concentracion de ~ en 
peso. 

50 32 
50 
68 
86 

104 
122 
140 
158 
176 

60 32 
50 
68 
80 

104 
122 
140 
158 
176 

-
CONDUCTIVIDAD TERMICA ( K ) 

C BTU 11 I hr fi2 ° F ) 

0.238 
0.246 
0.252 
0.259 
0.264 
0.270 
0.276 
0.280 
0.284 

0.221 
0.228 
0.234 
0.240 
0.242 
0.250 
o .255 
o .260 
0.263 

-----
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TABLA A-10 Viscosidades de Llquidos. 

ALIMENTO TEMPERATURA 
cºF> <ºe> 

Agua 32 o 
120 50 
212 100 

Sacarosa : 

Soluble al 20X 70 21 
176 80 

Soluble al 60% 70 21 
176 80 
203 95 

Cloruro sódico 
( 22%> 35 2· 
Acido acético 68 20 
Alcohol etllico 68 20 
Glicerina 68 20 
Aceite de oliva 68 20 
Aceite de semilla 
de colza 68 20 
Aceite de semilla 
de soya 86 30 
Sebo 150 65 
Leche 68 20 
Leche (descremada) 77 25 
Crema 20% de grasa 37 3 

30% de grasa 37 3 

VISCOSIDAD 
( lb I" HC) ) (Centipoises) 

1.21 )( 10 1. 79 
3.75 )( 10 0.56 
1.88 )( 10 ():,28 

1.29 )( 10 1.92 
3.98 )( 10 0.59 

4.04 )( 10 60.2 
3.64 )( 10 5.42 
2.51 )( 10 3.73 

1. 8 )( 1 o 2.7 
8.2 )( 10 1.22 
8.1 X 10 1. 2 
5.6 )( 10 830 
5.6 )( 1 o 84 

7.9 X 10 118 

2:1 X 10 40 
1 • 2 )( 1 o 17.6 
1 .4 )( 1 o 2 .12 
9.2 )( 1 o 1 .4 
4.16 )( 10 6.2 

9.4 X 10 13.8 
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TABLA A-11 Viscosidades de Alimentos, 

ALIMENTO TEJl!PERATURA VISCOSIDAD 

T cºo ( JI X10 Poises) 
CPoise)= .gr / cm.seg.) 

ACEITES: 

Se mil la de algodón 20 70,4 
Semilla de alg. hidrog. 20 0.012 
~is i ne. 20 986.0 
Colza 20 0.163 
Cacahuate 20 0.0241 
Cacahuate endurecido 30 0.0294 

" " otro tipo 40 0.0311 
" " " " 50 0.0330 

Oliva 20 84.0 

ACIDOS GRASOS 

P1lm1tico 90 O.DOS 
EsteAri co 90 0.006 
Oleico 30 0.0230 
Metí l oleato 30 0.0049 
Eti l oleato 30 0.0052 
Propil o lea to 30 0.0059 

POLI ALCOHOL: 
Glicerol 30 0.0059 

PRODUCTOS ALI"ENTICIOS : 

Catsup 30 o.os 
"ayonesa 30 0.630 
"iel 30 11.00 
"os taza 30 0.250 
Oleomargarina 30 o. 720 
Espuma de proteina 30 1.000 

Continuaci6n ## 



Continuación de La TABLA A-11 

ALil1ENTO TEl'IPERATURA VISCOSIDAD 
r cºc> ( JI X10 poi ses) 

(gr I cm.seg.) 

SOLUCIONES DE SACAROSA: 

Solución al 20% 20 0.0020 

" " 25X 20 0.0025 

" " 30% 20 0.0032 

" " 35:1: 20 0.0044 

" " 40:1: 20 0.0062 

" " 45% 20 0.0095 
" " 50% 20 0.0155 1 

" " 55% 20 0.0283 

" " 60% 20 0.0589 

" " 65% 20 o. 1482 

" " 70% 20 0.4850 

" " 75% 20 2.3440 

LECHE: (disoluciones de acuosas) 

Cganado Guernsey a 25 ºe ) 

( X de le che) 

100 • 0,001457 

90 0.001381 

80 0.001319 

70 0.001258 

50 0.001143 
~ 

20 0.000993 

o 0.000894 

Continuación ## 



Continauci6n de la TABLA A-11 

VISCOSIDAD 
ALIMENTO ( JI X 10 poises) 

(gr I cm.seg.) 
LECHE DESCREMADA : 

(Almacenada a 4 - 6 ºc> 

D 1as de almacenamiento : 

1 0.001433 
3 0.001467 
6 0.001521 
9 0.001525 

15 0.001551 
21 0.001555 

AGUA TEMPERATURA 

r cºc > 

10 0.0013060 
15 0.0011380 
20 0.0010010 
25 o .0008901 
30 0.0007974 

FLUIDOS NO NEWTONIANOS 

Donde: 

ji (aparente> = ~ = KDn-r 

D 
K 

'f = esfuerzo cortante en dinas 
cm 

coeficiente de viscostdad del fluido 
D = la raz6n del esfuerzo en seg, 
ni = n -r = indice de comportamiento del fluido. 

continuación ## 



ALIMENTO 

1 Compota 
1 

1 

Jugo de 

1 
1 
1 5 .sr. 

! 12 .sr. 
1 

1 

16.07. 

25.0Y. 

30 .07. 

Puré de 

Sopas y 
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Continuación de la TABLA A-11 

TEMPERATURA CONSTANTES 

T eº e> ( n ) 

de manzana 24 0.065 

tomate : 

( s. T.) 32 0.590 

" 32 0.430 

" 32 0.450 

" 32 0.410 

" 32 0.400 

plátano 24 0.460 

salsas 12.8 0.510 

REOLOGICAS. 
e K ) 

o.sao 

0.220 

2.000 

3.160 

12.90 1 

1 18.70 

6.500 

3.6 - 5.6 



TABLA A-12 Constantes Rehologicas de la ley e~ponencial para el jugo de naranja. 

PRODUCTOS DEL JUGO DE CONSTANTES REOLOGICAS..:... TEMPERATURA NARANJA ( n ) e K ) T (OC) 

Concentrado 0.68 18.9 o 

Concentrado 0.584 11. 9 1. 5 
0.542 18.0 o 

Concentrado sin pulpa 0.85 20-70 
Concentrado 0.65 20-70 
Concentrado sin pulpa 0.73 5.3 30 

0.91 2.6 30 

JUGO 0.86 0.61 30 
0.79 1. 20 30 

o 
~ 
1 

0.78 1 .40 30 
1.00 0.175 45 
0.79 0.790 45 
0.78 1.200 45 
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TABLA A-13 Viscosidades de fluidos newtonianos. 
-~---·--·· 

FLUIDOS NEWTONIANOS TEMPERATURA 
T (o C) 

Sacarosa 20 20X 

20 40X 

20 60X 

20 70X 

Leche 20 

Aceite comestible 20 

Aceite para freir 25 

80 

Jugo de manzana 27 20°erix 

27 60ºBrix 

Crema 3 20X Grasa 

VISCOSIDAD ( J' ) 
[<gr /cm. seg.~(poises) 

00.02 

00.06 

00.SB 

04.8 

00.0146 

00.7 

OO. 73 

00.30 

00.21 

00.3 

00.62 
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En base a la ley exponencial de otros modelos . reolci­

gi cos para fluidos alimenticios no- Newtonianos se re 

comienda la siguiente expresión para el calculo de la 

viscosidad.: 

T = C + b Dn 

donde 

e = es el valor producido 

b = es el indice de consistencia. 

n = es el indice de comportamiento del fluido 

siendo T ) y ( D ) descritos anteriormente. 
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TABLA A-14 Propiedades de los fluidos no-Newtonianos para la ley exponencial. 

CONSTANTES REOLOGICAS. 

ALIMENTO TEMPERATURA ( e ) ( b ) ( n ) 

T cºc> ( gr/seg2 an) (gr /cm seg) 

Mayonesa 25 6.7 1.4 0.37 

Natilla 80 72.4 0.36 

Salsa 80 2.88 0.39 

Pure de manzana 25 5.5 5.0 0.23 

Pure de pera 27 18.2 sólidos 22.5 o. 486 

27 45.8 sólidos 35.5 0.479 
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TABLA A-15 Viscosidad de los llquidos. 

ALIMENTO TEMPERATURA 
r c0 c > 

- ... -~·. 
Aceite de risino. 10 

20 
40 

Alcohol etllico o 
10 
20 
40 

Aceite de linaza. 
crudo 10 

30 
50 
70 

Alcohol metllico o 
20 

Aceite de olivo 10 
20 
40 

Aceite de soya 30 
so 

azucar 125 
Esencia de trementina o 

20 
30 

Agua. o 
20 
40 
60 
80 

100 

-- . 

COEFICIENTE OE VISCOCIDAD 
EN CENTIPOISES. 

2420 
986 
231 

1. 77 
1. 45 
1.19 
0.86 

58.0 
33 .1 
17.6 
11.6 

0.813 
0.591 

138.0 
84.0 
36.3 
40.6 
20.6 

190,000 
2.25 
1 · '·9 
1. 27 
1 .60 
1 • o 1 
0.71 
o .1,9 
0.36 
0.26 
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I DENSIDADES. 

TABLA A-16 Densidades de liquidas. 

LIQUIDOS 1 TEMPERAT URA 
---,Of)~-(cié)-

Agua 

Sacarosa sol 20X 

sol 60X 

e loruro s6di co 
Acido etilico 
Alcohol etilico 
Glicerina 
Aceite de oliva 
Aceite de semillas 
de colza 
Aceite de semilla 
de soya 
Sebo 
Leche 
Leche (descremada) 
Crema 20X rle grasa 

30:io de grasa 

32 
120 
212 

70 
176 

70 
176 
203 

35 
68 
68 
68 
68 

68 

68 
150 

68 
77 
37 
37 

-
o 

50 
100 

21 
80 
21 
80 
95 

2 
20 
20 
20 
20 

20 

30 
65 
20 
25 

3 
3 

DENSIDAD ( ! ) 
·-

( lb/" 3 ) C kg / m3> 

62.6 1000 
61.7 988 
60 960 

67 1070 

80 1290 

77.4 1240 
65.5 1050 
49.2 790 
78 1250 
57.4 910 

57 900 

57,4 910 
57 900 
64.3 1030 
65 l040 
63 1010 
62.4 1000 



TABLA A-17 Tabla de Densidades. 

ALI MENTO TEMPERATURA DENSIDAD 

T cºc> e orl~> 

Aceite de ri~ino. 10 0.969 
20 
40 

Alcohol etllico o 0.791 
10 
20 

'•º Aceite de linaza crudo 10 0.942 
30 
50 
70 

"' ~ 
1 

Alcohol metllico o 0.810 
20 

Aceite de olivo 10 0.918 
20 

'•º 
Aceite de soya 30 

50 

Azucar 125 

Esencia de trementina o 0.87 
20 
30 

Agua o 
20 

1.00 

'·º 60 
80 

100 
-



1 

1 
1 
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Continuación de la TABLA A-19 

ALIMENTO 

Huevo entero 

Jarabes de azúcar 60 Bx 

68 " 
76 " 

Jarabes de maiz 41 Be 

45 " 
Jugo de ciruela 

Jugo de naranja concentrado 

Leche entera 

Leche descremada 

Miel 

Miel cocida 

Sacarosa solución 20?. 

solución 60 

Sal solución 22r. 

Vino 

TABLA A-1~ Valores de Densidades. 

PRODUCTO 

Aire 

Agua 

'JJpor de agua 

Leche entera 

Natas de leche 

Grasa de leche 

Leche condensada 

Leche evaporada 

GRAVEDAD ESPECIFICA 
< Sr. gr. l 

0.500 

1. 290 

1 .340 

1 .390 

1.~~o 

1.420 

1 ·ººº 
1 .100 

1 .030 

1.040 

1.500 

1. 200 

1.070 

1.290 

1. 240 

1 ·ººº 

gravedad especifica. 
( Sr. gr. ) 

0.0012 

1.00 

0.0006 

1 .032 

1 .035 

0.9 

1 .16 

1.066 
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TABLA A-19 Densidades de alimentos llquidos. 

ALIMENTO 

ACEITES : 

A i onj o l l 

Almendra 

Bacalao 

Cacahuate 

Cerdo 

Coco 

Colza Cnabo silvestre) 

.Estearinas de semillas de algodón 

Grasa de leche 

Lardo 

Linaza 

Maíz 

Mostaza 

Oliva 

Palma 

Sabalo 

Semilla 

Semilla 

Semilla 

Semilla 

Soya 

Vegetal 

Catsup 

Cerveza 

blanca 

de algodón 

de amapola 

de girasol 

de th'e 

Clara de huevo batida con azúcar 

Crema 20Y. de grasa 

Crema 30Y. de grasa 

Emulsión de carne 

Grasa 

Glucosa 

Glicerina 

GRAVED~O ESPECIFICA. 
C Sp . gr ) 

0.921-0.925 

0.914-0.921 

0.922-0.931 

0.917-0.926 

0.913-0.916 

0.926 

0.913-0.917 

0.918-0.923 

0.930 

0.960 
0.930 

0.921-0.928 

0.912-0.916 

0.915-0.920 

0.921-0.924 

0.923-0.933 

·0.920-0.925 

0.924-0.926 
0.924-0.926 

0.911-0.927 
0.924-0.927 

0.920 

1.11 

1.000 

1.000 

1 .010 

1.000 

1.000 

0.9 -0.97 

1.420 

1.250 
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TEMPERATURA 
T· (o Fl 

32 
40 
50. 
60 
70 
80 
90 

100 
120 
140 
160 
180 
200 
220 
240 
260 
280 
300 

TABLA A-20 Propiedades· del agua. 

VISCOSIDAD CONDUCTIVIDAD DENSIDAD ( f ) 
(centipoises) ( BTU fl/hr fl ... F) ( lb/ f 1

1 
) 

1. 794 0.320 62.42 
1. 546 0.326 62.43 
1 .310 0.333 62.42 
1 .129 0.3'·º 62.37 
0.982 0.346 62 .30 
o .862 0.352 62.22 
0.764 0.358 62.11 
0.682 0.362 62.00 
0.559 0.371 61 • 7·~ 
0.470 0.37f 61.38 
o .401 0.38~ 61.00 
0.347 0.388 60.58 
0.305 0.392 60.13 
0.270 0.394 59.63 
o. 21, 2 0.396 59 .10 
0.218 0.396 58.51 
o .199 0.396 57. 91, 
o .185 0.396 57.31 



TEMPERATURA CONO 

cºF> cºc> (9TU fl1
hr 

---- -----

-100 -73 0'010 
o -18 0'013 

32 o 0'01't 
100 38 0!015 
200 93 o•n17 
300 1't9 0'019 
400 204 0'021 

32 o 0'33 
40 4 0'33 
60 16 0'34 
80 27 0'35 

100 38 0'36 
150 66 0'38 
200 93 0'39 

"-""·--.. ---

TABLA A-21 Propiedades del aire y agua. 

-
uc 

ºF 

9 
3 
o 
4 
4 
3 
2 

TIVIDAD TERMICA VISCOSIDAD 
-

) (Kcol '!1/m nl•F) < lb/11 hr) C e P ) 

-- ·---· 
A l R E 

0'0162 0'0328 0'0136 
0'0198 0'0400 0'0165 
0'0208 0'0420 o 1 0172 
0'023 0'0462 0'0191 
0'026 0 1 0520 0'0215 
0 1029 o '058 0'024 
0'0315 0'066 0'026 

A G U A 
o '49 4'54 1'87 
o •1,9 3"70 1'53 
o 1 51 2'74 1 '16 
0'52 2'10 n•n1 
o' 5'· 1'64 0'68 
o' 57 1 1 05 0'43 
o' 58 0'73 0'30 

-- ·------------------· 

CALOR ESPECIFICO 

C BTU /lb ºF ) 

0'238 
0'239 
0'240 
0'240 
0'241 
0'248 
0'245 

1'01 
1'01 
1 '00 
1 100 
1 '00 
1 '00 
1'00 

DENSIDAD 

( lb/ft' ) ( 9/I ) 

o 1 110 1 1 76 
0'086 1 '36 
0'081 1'29 
0'071 1 1 14 
0 1 060 0'96 
0'052 0 1 83 
0'046 0'74 

62 1 1 0 
62 1 1 o 
62 1'0 
62 1 1 0 
62 0'99 
61 0'98 
60 0'96 
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En la figura A.1. se muestran ciertos modelos de 

placas para los cuales Alfa-Laval especifica sus áng~ 

los Chevron de la siguiente manera •. 

p 32 /1 
p 31 ,P 
p 22 .ft 
p 01 .ft 

Placa con corrugado cruzado. 

(o) 

Placa Plana con Corru 
gado cruzado. 

fJ· 

= 45°. 

= 60°. 

= 60° • 

= 60° • 

Angulo .cflevron. 

(b) 

Dibujo que muestra como se ve 
la placa cuando se rota 180°. 
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