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I.INTRODUCCION

La Transferencia de calor relaciona el intercambio de
calor entre cuerpos calientes y frios (lamados 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 entré la fuen

te y el receptor.

La energia Transferida por flujo de calor no puede~=~
medirse directamente, pero el concepto tiene signifi=-
cado fisico porque estd relacionado con una variable-

medible Llamada Temperatura.

En el estudijo de La Transferencia de calor es esen--
cial conocer La distribucién de Temperaturas, ya que
la magnitud del flujo depende directamente del gra--
diente de Temperatura.Conociendo la distribucidn de-
Temperatura, se puede determinar una cantidad de inte
rés practico, el FLUJO DE CALOR, el cudl es La can~--

tidad de calor Transferido por unidad de 4rea.



Es necesario hacer un andlisis de Transferencia de
calor para el disefio de algunos equipos como: Hor-
nos,Condensadores,Evaporadores,Cuartos Frios,Marmi

tas,Etc..

Un problema tipico de procesos de Transférencia de
calor involucra las cantidades de calor que deben-
.Transferirse,las velocidades a Las cuales pueden-~
Transferirse debido a La naturaleza de los cuerpos,
la diferencia de Temperaturas, La extensién y arre
élos de las superficies que separan la fuente y el
receptor, y la cantidad de energia mecdnica 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 deber4 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-
¢idn, Conveccidn, y Radiacidn. En realidad la dis--

tribucidn 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 interaccidnes de tas otras
dos, pero para fines practicos consideraremos unica--
mente La Transferencia de calor que predomine en el -
sistema; 6 bién deberén evaluarse separadamente ‘cuan-

do sea necesario.

al) CONDUCCidN.- Es la Transferencia de calor en--
tre moleculas adyacentes sin un desplazamiento apre--
ciable de las particulas de un cuerpo; se lleva a ca-
bo‘por dos mecanismos preferentes: via electrones Li-

bres (metales) 6 por vibraciones moleculares.

b5 CONVECCidN.- Existird La Transferencia de ca--
Lor por conveccidn cuéndo un fluido que se encuentra
en movimiento pasa sobre un cuerpo sdlido 6 flujo den
tro de un canal, y si existe un gradiente de tempera-
tura entre el fluido y el séL%do 6 el canal entonceé
existira La Transferencia de calor entre el fluido y

la superficie.

La Transferencia de calor por con?eccion natural (6 -
Libre) es aquella en La que el movimiento del fluido

es ocasionado por fuerzas de empuje debidas a diferen
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~cias de densidades, como resultado de una diferéhcia
de Temperatura, Esto es, si calentamos un Liquido qde
estd en un recipiente mediante una Llama, el liquide

de el fondo se calienta y se vuelve menos denso gue -
antes, debido a su expansidn térmica, y el Lliquido ad
yacente al fondo es menos denso que la porcidn supe-~-
rior fria y asciende a través de ella, transmitiendo

su calor por medioc de una mezcla conforme asciende.

La Transferencia de calor por conveccidn forzada se -
éfectua cuando el movimiento es inducido artificial--
mente; como Lo seria una agitacién mecanica, el impul
so de un fluido con una bomba, un ventilador, é cual-

quier otro equipo de Transporte.
EL proceso de Transferencia de calor por conveccidn =

se puede representar matematicamente de la siguiente

manera; mediante La Ley de enfriamiento de Newton:

q= hAT (1.1
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Donde (h) es una constante de proporcionalidad deter-
minada por la naturateza del fluido, la temperatura y
la forma de agitacidn, Lla cual se evalua experimental
mente y se conoce como el coeficiente de Transferencia

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

¢) RADIACION.- Cuando dos cuerpos de temperaturas
diferentes estan separados por un vacio perfecto no se
puede efectuar la Transferencia de calor por conduc---
cidn & conveccién. En-esté caso la Transferencia de ca
Lor se efectua mediante radiacién térmica. Esto signi-
fica que la energia radiante emitida por un cuerpo, de
bida a su temperatura, se transmite en el espacio en ~
forma de ondas de acuerdo con La teoria clédsica de las
ondas electromagnéticas de Maxwell, & en forma de fotd

nes discretos de acuerdo a La hipdtesis de Planck.



"LA ENERGIA ENFOCADA EN TENSION
CONSTANTE Y DIRECCION DEFINIDA
ES EL SECRETO MAXIMO PARA TENER

EXITO."

EL Hombre.



1 General

cCAPITULO I

idades de La Transferencia de calor por Conveccion

1.0

1.1

1.2

al

b)

1.3
1.4
1.5

* k&

en Alimentos,

Clasificacién de los fluidos y ejemplos :
Newtonianos 1) Los gue son independientes

del tiempo.

No-Newtonianos 2) Los que dependen del tiempo

3) Fluidos viscoeldsticos.

Régimen en el que se presenta la transferencia de ‘calor.

Conveccion Natural.,

Conveccién Forzada.

La capa lLimite.

Calentamiento de sdlidos con fluidos

Calentamiento de fluidos con fluidos.

Coeficientes individuales de transferencia de calor
Coeficiente global de transferencia de calor

Representacidn de coeficientesde pelicula de Transfe-
rencia de calor.

Nomenclatura para el Capitulo I.



1.0 Clasificacién de Los fuidos y ejemlos.

El estudio de la Transferencia de calor por convec
cién en alimentos es de gran interés ya que los -~
fluidos constituyen La mayor porcidn de los produc-
tos alimenticios manejados comunmente; usualmente -
un adulto consume més fluidos que sédlidos, y duran-
te Lla primera etapa de La vida del hombre también -

el consumo de alimentos obedece estd regla.

Como La Transferencia de calor por conveccidn en a-
limentos obliga a tratar con diferentes tipos de --.
fluidos es conveniente hacer una clasificacibdn de -
estos, segln sus carateristicas de desplazamiento:-
Una primera gran diVisién, seria de dos grandes gru
pos: Los fluidos Newtonianos y no=Newtonianos. Un -
fluido es una substancia que se deforma continuamen
te cuando se lLe sujeta a un esfuerzo cortante.gn~-
los fluidos Newtoniahos existe una relacidn Llineal~
entre la magnitud del esfuerzo cortante aplicado y-
la rapidez de deformacidn resultante, y en los flui
dos no-Newtonianos la relacidén se vuelve no lineal,’
como se muestra en la fig. 1.1. Un pléstico ideat -
posee un esfuerzo de tedencia definido y una rela--

cion constante entre el esfuerzo cortante ¢( 7 ) -
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y la rapidez de deformacidn ¢ %i-).

Yy
Los gases y los liquidos delgados generalmente son
fluidos Newtonianos,mientras que los hidrocarburos
gruesos, de cadena larga, pueden ser no-Newtonia—--

nos.,

'Y
Esfuerzo de _ Esfuerzo cortante {T)
cedencio

Fig. 1.1 Diagrama de esfuerzo cortante.

Ahora bien una substancia pldstica no satisface La
"definicién de fluido porque tiene un esfuerzo cor-
tante inicial de cedencia gque debe soﬁrepasarse para
dar Lugar a una deformacidn continGa; por otra par--
te una substancia eldstica puesta entre dos placas -
se deformard en proporcibén a la fuerza, pero no en -
forma contin®a con una répidez definida.A su vez un

vacto completo entre tas placas no daria como resul



~-tado, una rédpidez final constante, sino que se obten
dria una répidez mas grande; si colocasemos arena en-
tre Las placas, la friccidén seca necesitaria de una -
fuerza finita minima para dar lugar a un movimiento -
continbo, por Lo que la arena no satisfacerfa La defi
nicidén de fluido. Una substancia plastica puede ser =

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

Unos ejemplos de fldidos Newtonianos en alimentos son:
la leche, sﬁluciones diluidas de sacarosa, los aceites
coﬁestibles,aceite de pescado, jugo de manzana, cremas
y sopas claras. Para fluidos no-Newtonianos unos ejem

plos serfan: la mayonesa, el flan, La grasa, el pure

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

Una clasificacion mds amplia y detallada para Los flui
dos no-Newtonianos es convenientemente descrita a con-
tinuacidén; Los fluidos no-Newtonianos pueden clasifi=-

carse en tres grandes grupos:

1)Aquellos en donde sus propiedades son independien

tes del tiempo &6 lLa duracién del esfuerze cortante.

2)Aquellos en donde sus propiedades dependen del

tiempo & la duracién del esfuerzo cortante.



3)Los que manifiestan varias caracteristicas de

un sélido.

7). Los que son Independientes del Tiempo.

Puede hacerse una subclasificacidn de esté tipo de ma

teriales de la sig. forma:

a) Los fluidos plédsticos tipo Bingham.~ A esté

tipo de fluidos se le considera como los fluidos Newto
nianos mds simples, ya que difieren de los Newtonia--
nos sélo en el hecho de que su relacién Llineal entre

el esfuerzo cortante y la razén de éste no pasa por -
el origen. En la fig. (1.1.a), con la curva (A) se i~

Lustra esté caso.

Entre Los ejemplos de fluidos alimenticios que mani=-
fiestan el comportamiento pldstico de Bingham; se en-
cuentran la pasta de pan, las jaleas, las salsas fran

cesas, salsas de tomates y cremas de chocolate.

b) Los Materjales Pseudopldsticos.- Incluyen la

mayoria de los fluidos no-Mewtonianos y abarca a las

soluciones 8 disoluciones , potiméricas.
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Un ejemplo de fluidos alimenticios que entran en esta
clasificacidn son: jugos concentrados de frutas‘ylé -
vegetales, pastas, puré de manzana, puré de platano,

y su comportamiento en el diagrama de esfuerzos fig.’

(1.1.a) lo representa la curva ( B ).

¢) Los Materiales Dilatantes.~ Estos presentan

uﬂ comportamiento reoldgico opuesto a Los pseudopldsti
cos. Su comportamieﬁto en el diagrama de esfuerzos se
representa por la curQa ( C), 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 suspensidnes de almidén en agua.

En forma de comparacidn en base al comportamiento line-
al y desde el origen que presentan los fluidos Newtonia
nos se muestra ta curva ( D ). Algunos ejemplos de flui
dos Newtonianos son : jugos claros, sopas claras , -
aceites, jarabes, & almibar de confituras, leche, y a==~

ceites vegetales.
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Esfuerzo cortante

h

razon del esfuerzo cortonte (-%‘:—)
Fig. 1.1.(Ca) Diagrama de esflerzos cortantes.

2) Los que Dependen del Tiempo.- Se incluyen aque

Llos en Los que el esfuerzo cortante varia segin ta -
duracién del mismo. Se excluyen cambios que podrian -~
producirse a través de rupturas mecdnicas, destruccidn

de particulas 6 de enlaces moleculares.

a) Los Fluidos Tixotrdépicos.- Tiene una estruc--

tura tal que lLa caida es una funcﬁén del tiempo asi co
mo de la razdn del esfuerzo cortante. Como la estruc--
tura se rompe con un indice constante, el esfuerzo cor
tante decrece. Estd estructura puede reconstruirse por
si misma 51 no existén fuerzas aplicadas en forma ex--
terna que Lo impidan. Un ejemplo de esté tipo de flui-

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

se desarrollan & crecen es decir aumentan con gran rd
pidez su viscosidad aparente cuando se someten a sacu
dimiento & agitacién ritmicas. Un ejemplo de esté ti-

po de materiales son lLas suspensiones de yeso en agua.

3) Fluidos Viscoelasticos.~ Estos presentan una

recuperacién eldstica después de Lla deformacidn que
ocurre durante su flujo., Los liquidos poliméricos cons
tituyen el grupo més abundante de fluidos de estd cla-
se. En el flujo de éstos, se desarroLL;n esfuerzos nor
métes, (es decir esfuerzos perpendiculares a la direc-
cién del flujo ) ademis de Los esfuerzos tangenciales
usuales, Tales esfuerzos normales originan varios fe--
némenos 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-

eldstico. .

1.1) Régimen en el que se presenta lLa Transferen-

cia de Calor.

La transferencia de calor por conveccidn se presen

ta como conveccidn natural, la cudl no es muy comin en-
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los procesos industriales, y puede presentarse en ré-

gimen laminar 4 turbulento.

La conveccidn 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
sificacidén quedarsd de la siguiente manera:

. flujo Laminar
Conveccion Natural <Flujo Turbulento

Conveccion Forzada <;t3§g #S?QSTQntO

Puede notarse que existe una relacién fuerte entre el

‘movimiento de fluidos y la transferencia de calor.

€l flujo laminar, es aquel en el que las particulas -
de flujo se mueven a lo largo de trayectorias, en for
"ma regular, dandc lLa impresién de que se trata.de L&-
minas & capas més & menos paralelas entre si,deslizan-
dose suavemente ynas sobre otras. El flujo laminar eété
regido por La Ley de Newton de lta viscosidad, la cudl

establece la relacién entre el esfuerzo cortante y la
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rapidez de deformacién anular. En flujo Laminar, La -
accién de la viscosidad puede amortigu;r cualguier ten
dencia turbulenta. Ahora bién, un flujo laminar resul-
ta inestable en aquellas situaciones en que se combij--
nen baja viscosidad, alta velocidad, & , conductos de
gréndes dimensiones, transformandose en un flujo turbu

lento,

El flujo turbulento es el que se presenta con mayor ==

frecuencia en Los fluidos alimenticios Newtonianos, en

este flujo, Las particulas de fluidos se mueven siguien
do trayectorias muy irregulares y ocasio;ando la trans-
ferencia de cantidad de movimiento de una porcién de -
fluido a otra. Las particulas del fluido pueden tener -
tamaﬁos}que van desde Las muy pequefas, del orden deA -

unos cuantos miles de moléculas, hasta las muy grandes.

En un flujo turbulento contraflujo Laminar en igualdad
de condiciones, se encontrara que en el flujo turbulen
to se desarrollan esfuerzos cortantes mucho mayoreé -
en el fluido y ocasiona mayor irreversibilidad y pérdi-

das.
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Mediante el nimero de Reynolds, se puede caracterizar
la naturaleza del escurrimiento, esté es si se trata
de un flujo laminar & turbulento; ademss indica, la

importancia relativa de (a tendencia del flujo hacia
un régimen turbulenta respecto de uno Laminar y la po
sicidn relativa de este estado de situaciones a lo largo

de determinade longitud. (ver fig. 1.2 y 1.3)

Pued del tube

Velotidad 4y —

vt IS Tl

-——-—»um;,=l.2 Uprom.

Fig. 1.2 Flujo turbulento en tubos.

Pared del tube

\" VTIPS T GGGV ITDG TS PN S
[
-1 Unex

lo
1 Yelscidud u— -’tz

| "R IIAT I STV TS VENI N

—'—-—Qumdf 2“9"0;“.

Fig. 1.3 Flujo laminar en tubos.
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Normalmente el flujo laminar se produce en conduc-
tos cerrados cuando Re < 2,100 (baséndose en el --

didmetro equiﬁatente De= 4x 4rea Libre/perimetro):

La ecuacién de la energfa se ha resuelto para una-
gran variedad de condiciones en la frontera y con-
figuraciones geométricas, sin embargo es muy raro-
que se produzca wuna transferencia de calor en flu
jo laminar.Casi siempre existen efectos de convec-
¢ibn néturat,por {o que La suposicién de que sbdlo-
tiene lugar una conduccidén molecular no es validi,
y en base a ésto las ecuaciones mds seguras son a-
quellas que se deducen empiricamente.

Los datos se coorrelacionan, con mayor frecuencia-
mediante el nimero de Nusselt ( Nu Jjn 6 bién

( Nu %m_el nimero de.Graetz: Gz= (Re H»f?)
y el nimero de Grashof (Gr) (efectos de convec~
cién natural). Algunas coorrelaciones toman en con
sideracidn Lla variacidén de viscosidad con La tempe
ratura, mientras que otras se ocupan también de la

variacidén de la densidad.
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Para tubos muy largos el ndmero de Nusselt ( Ny) .

se acerca a valores limite, Las predicidnes de los~-
coeficientes de transferencia de calor en flujo tur
bulento, sélo son validas con nimeros de Reynolds -
mayores de 10,000, Por lo tanto la zona de transi-=-
cidn se encuentra en el rango de 2,100< Re<C10,000.
No existe ninguna ecuacidn simple para realizar una
transicidén matemdtica sencilla det flujo Llaminar al --
turbulento. La ecuacidn de Hausen resulta adecuada-
para el extremo laminar y el turbulento a dicha e~-

cuacidn se hara alusidn mas adelante.

En Los casos de Transferencia de calor que incluyen
un Liquido & bién un gas, para La elaboracidn de -
productos alimenticios; la conveccidn es un factor-
importante. En Lla mayorfa de los casos de transferen
cia de calor que se‘encuentran en la practica en las
industrias alimenticias, se transfiere calor de un -
fldido a otro fluido a través de una pared sélida.
Supongasé un fluido caliente a una temperatura ( 4 )

3

que circuta por un lado de Lla pared metdlica y un -

fluido frio a ¢ t, ) que pasa por el otro Llado, al

que se adhiere una escama de espesor Xy ) y Llas -
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condiciones obtenidas en una seccidn dada se ilustran

graficamente a continuacidén :

W//////

remoling

V) 2L P T ETIA L1t IS

pelicula

de fluide peticuta de flukdo

g3camas

Fig. T.4. “Transferencia de calor fluido-fluido a través de una

pared metdlica.
Para el caso de flujo turbulento de un fluido adyacen
te a un sélido, se considera que en la cercania de la
superficie, existe una zona relativamente tranquila =
de fluido, que se denomina cominmente pelicula. AL a-
cercarse a la pared del cuerpo, el fluido en circula=-
cioén, tiende a hacerse menos turbulento y se desarrolla
camo flujo laminar en la zona adyacente a lLa pared. La
pelicuta estd formada por Lla porcién del fluido que tige
ne esencialmente un movimiento laminar (la subcapa La=-~

minar), y en la que se transfiere calor mediante La =--
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conduccidn molecular. La resistencia de la capa Lami-
nar, al flujo de calor varfa segln su espesor y puede
ir hasta 95% de La resistencia total para algunos flui

dos.

EL nGcleo turbulento y la capa de compensacidn entre

la subcapa Laminar y el ndcleo turbulento ofrecen una
baja resistencia a la transferencia de calor en fun--
cidn 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 sélidos c¢on fluidos.=-

La Transferencia de un fluido en la cercania de
una pared sélida se efectua lentamente debido a la -
friccién que se hace presente, y debido a estd se pro
duce Lla capa Limite en el flujo de fluidos.

Hay una capa limite térmica que es similar en el ca-
lentamiento o enfriamiento. En est§ caso existe un =
cambio de temperatura en el fluido cerca de la super

ficie del sélido, como se muéstra en la sig. figura:
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s T - Tw
PERFIL DX PERFIL OF
veLocipao TEMPERATURA
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P == 71U "CAPA LINITE DE TEMPERATURA
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Y aid (ney? (x,y}
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PLACA e E— = > X

fLUJO DE CALOR

FIG. I'S Capa limite de temperalura y velocidod en un placa

Agui se muestra que la capa limite de transmisién .-

de movimiento es mds gruesa que la capa Limite de -~

temperatura (térmica), la capa Llimite térmica es in-

fluenciada grandemente por la capa timite de el flui

do. La capa limite térmica puede compararse con una-

pared de un material sélido como se muestra en La -~

fig. 1.6.

g

_—

PLACA

FLUDO
CALIENTR

/APA LIMITE DE TENPERATURA

FIG. 1.6 Capa Imite para un fluido calentando uwn solido,
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y por Lo tanto podremos escribir

q:—K_A—E“-‘-:—L”_)- (1.2.)

L

bonde T, = es la temperatura de la masa del fluido ~
°c ¢ OK), ¢ T, )= es la temperatura dela placa ¢ % ».

A = area de la placa ( piesz),K = conductividad tér-
mica de la capa Limite ( Btu/Mr pie OF ) y L = al espesor de

la capa Llimite (pies).

Como es dificil medir el espesor de La capa limite (es
dificil definirlo experimentalmente por que frecuen -

temente es muy pequefia), por lo que se utiliza

q= hA(T- 1) (1.3.)

bonde h = K /Ll y es Llamada coeficiente de trans~

ferencia de calor por conveccién ( Btu/Hr pie OF ).

En el concepto de capa limite se divide el flujo so =~

bre un cuerpo en dos regiones; 1) Una capa muy delgada
adyacenfe al cuerpé, LlLamada capa limite, en donde va-
rian rédpidamente Los valores de velocidad y de tempera
tura, 2) La regidn por fuera de la capa Limite LiLamada

regién de flujo potencial & de flujo externo en donde
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los gradientes de velocidad y de temperatura son muy
pequefos. EL concepto de capa limite proporcionara en
general una buena descripcidn de los campos de veloci
dad y temperatura, como se mostrdé anteriormente para

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

Los campos de velocidad y temperatura nos dardn una
buena descripcidén de la capa (imite, si los gradien-
“tes de velocidad y temperatura en la direccién del =~
flujo son mucho mds pequefios que aquellos que ocurren

en direccidn perpendicular a la pared.

En el ejemplo anterior de la placa plana se observa =~
que el espesor de las capas limites de velocidad y tempera
tura aumentan cén la distancia desde el borde de entra
da a la placa, para fines practicos se define el borde

de La capa limite como el lugar geométrico de los pun-
tos en donde la componente de La velocidad de flujo =~
(V(x,y) Jen la capa limite alcanza el 99% de La veloci-

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

* *
mica consideramos que (T< Yy | Too ) son -
X, v}

las diferencias de temperatura con respecto 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 definicién el Llugar

geométrico de lLos puntos en donde la temperatura -

*

( T(x, ) } en La capa Limite alcanza -——————
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el 99% de la temperatura ﬁ: del flujo externo. La~
definici6n del espesor de La capa limite es arbi--
traria debido a que la transicién de (a velocidad-
y la temperatura desde Lla capa limite hasta el -~

flujo externo ocurre en forma asintética.

En la mayoria de las aplicacidnes Los espesores de
- ia capa limite de velocidad y de la capa limite --
térmica, son del mismo orden de magnitud pero no nece
sariamente iguales, ya Qque sus espesores correspon
dientes dependen del némero de Prandtl. Asi cuando
el espesor de La capa limite de velocidad es mayor
que el espesor de la capa Limite de temperatura el
numero de Prandtl, serd mayor que uno, y si el es~
pesor de la capa {imite de femperatura es mayor que
el de Lla capa limite de velocidad el nimero de ~==~
Prandtl serad menor que uno. Por Lo que cuando los-
espesores de la capa limite de velocidad y tempe~--

ratura son iguales el nlmero de Prandtl valdra uno.

b} Calentamiento de fluidos con fluidos.

§1 calentamos un aceite {(comestible) con gases (de
combustidn) los cuales estdn separados por medio~-

de un tubo metadlico 6 una pared metdlica, la situa
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-cidén se puede representar de la sig. forma :

Thee

PRODUCTOS CALIENTES
DE COMBUSTYION. {HCP )

CAPA LWITE DE
HCP

Tacerre

CAPA LIMITE
DEL ACEITE

PARED DEL TUuSO / /
L

ACEITE FRIO

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

Ahora bién cuando un sblido se caliente por conveg
cién 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 Célor.
Por la estructura complicada de una corriente de flu-
jo turbulento y Lo imprécticable de la medicidn de Llos
espesores de las diversas capas y sus temperaturas, se

define la rapidez local de transferencia de calor, en-

tre un fluido vy un sélido mediante las ecuaciones:

q: hi Ai (.tl-f’)zhc Ao('g"']) (1-4-)

Con referencia a la fig. 1.4. Chiydry » C ha ) son
las coeficientes Llocales de transferencia de calor ==

dentro y fuera de la pared respectivamente.

La definicién del coeficiente de transferencia de ca-
lor es arbitraria, dependiendo de si se usa la tempe-
ratura promedio del fluido, La temperatura de lLinea -

central 6 alguna otra temperatura de referencia.

La ec. 1.4. es una expresidn de La Ley de Newton del

enfriamiento. Con frecuencia, los datos experimentales
sefalan coeficientes promedio de transferencia de ca-
Lor basados en una diferencia de temperatura definida

arbitrariamente, los dos mds comlnes son :
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L him A (ATinvemo - O Texveano) ¢1.5.3
In (ATivverno /AT exTenno | T

q

q = hom A (ATmrzn;o— ATexrerno ) (1.6.)

Donde ¢ hw Iy ¢ how 7, son coeficientes promedio
de transferencia de calor basados en la diferencia me
dia logaritmica de temperaturas y la diferencia media

aritmética de temperatura,respectivanente,

1.4 Coeficiente Global de Transferencia de Calor,

Cuando se prueba equipc comercial de transferencié de

calor, no es muy conveniente medir la temperatura de-

los tubos ( t y ty de ta fig. 1.4) y por ende el ren
dimiento general se expresa como un coeficiente global
de transferencia de calor (U ), basado en un area con~
veniente ( A), que puede ser ¢ Al), { Ao) & un pro--
medio de { Al )Y, v ( A,) por lo gue el flujo total -

de calor se define como:

q = U At -1;) 1.7.)
bonde:
1
U=
1 X 1
WA KR it R
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1.5. Representacidn de Coeficientes de Pelfcula de

Transferencia de Calor.

Existen dos metodos generales para expresar coeficieg
tes de pelicula : 1) Relaciones Adimensionales, 2) Ecua

¢iones Dimensionales.

1) Las relaciones Adimensionales, incluyen primordial-

'mente, tres grupos adimensionales, el numero de Stanton
¢ h/Cp & ), el nimero de Prandtl=( Cg /K ), y el nime
ro de Reynotlds=( DG//z )., Para una correlacidn mis pre~
cisa de datos (para Re << 10,000) se usan dos grupos a-
dimensionales adicionales, la razén de la longitud at -
didmetro ( L/D ) y la razbén de la viscosidad a La tem
peratura de La pared (superficie) y a La viscosidad a -

ta temperatura global.

La forma clasica y quizds Lla mds conocida de las expre-
stones adimensionales, se refiere generalmente al nime-
ro de Nusselt=( hO/K ), el nimero de Prandtl (Cwﬂ/K } -
y el numero de Reynolds ¢ DG/‘ﬂ ). Se aplican también-
las modificaciones de la razbdn de viscosidad y ( L/D )

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

2} Las ecuaciones dimensionales, suelen desarrollarse de

tas expresiones adimensionales en las que los términos -
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estdn en unidades mis convenientes y dénde todos Llos
factores numéricos se agrupan en una constante numé-
rica simple. En algunos casos, las propiedades fisi-
cas combinadas se representan como funcidén Lineal de
ta temperatura y la ecuacidén dimensional se convierte

en una ecuacidn que contiene solo una a dos variables.
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NOMENCLATURA PARA EL CAPITULO I.

Area de la placa. (piesz) 6 (n2),
Capacidad calorifica. (Btu/lb %ey,
Diametro. {pies) & (m).

Diametro equivalente. (pies) & (m).

Aceleracién de la gravedad,(9.81 mlsegz)é (32.2 piesléegz).

Velocidad mésica. (Lb/piezhr).

Numero de Grashof., ( adimensionél).
Numero de Graetz. { adimensSional ).

Coeficiente individual de transferencia de calor.
(Btu/ hr pie’ °F ) 6 Cum® %,

Conductividad Termica. (Btu pie/ hr pieZ °F) & (W/m °K).

Espesor de la capa Limite. (pie) 6 (m).
Longitud caracteristica. (ver tabla 2.3)

Longitud de La superficie de transferencia de calor.
(pies) & (m).

Numero de Musselt. (adimensional).
Ndmero de Prandti. (adimensional).
FLujo de calor. (Btu/hr).

Q

Factor de incrustacién. (Btu/hr "F),

Numero de Reynolds, (adimensional).

Temperatura del fluido en cualquier distancia de La placa,

de la figura 1.5. (°F),
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[¢]

T = piferencia de temperatura con respecto a la placa., ¢ "F).

Tw = Temperatura de La placa, 6 de la pared. ¢ m.

Rny) Temperatura del fluido dentro de la capa Limite termica.
¢ °m.

AT = piferencia de temperaturas para la transferencia de calor.
°rr.

tan = Temperaturas en los puntos 1,2,.....n de Lla figura 1.4,

%,

Tec = Temperatura de la .masa Ael fluido en el flujo externo.( °m.

U = C(oeficiente gloval de transferencia de calor., (Btu’/hr pie2 oF).

V' = Velocidad de flujo. (pies/seg) ¢ (m/seg).

ka)— Velocidad de flujo en ta capa limite de velocidad.

(pies/seg } 6 (m/seg).

Ve = Velotidad del flujo externo. (pies/seg) & (m/seg).

X = Longuitud de trayectoria de conduccién., € pies).

Xy = Espesor de Las escamas en la figura 1,4, (pies) & (m),
yd = (oeficiente de expancidn termica. ( 1/ °Fy.

P = pensidad. (lb/pies) & (gricm ).

T = Esfuerzo cortante. (Lbf/ piez). 6 C N/ mz)g
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S UBINDTICES

N

Interior en un tubo

Exterior de un tubo ¢ tuberia.

Evaluado a La media logaritmica..

Evaluado a La media aritmética.

Local.

Medio,



CON UNA ILUSION EN EL ALMA
Y UNA ESPEZANZA EN LA VIDA,
VOY CAMINANDO POR LA VIDA.

N.S.M.



CAPITULO II,

Modelos Matemdticos .de Transferencia de Calor por

Conveccidén Natural y Forzada.

*%% Una aplicacidn de las ecuaciones para la evalua-
cidn del coeficiente de transferencia de calor,

por conveccion en alimentos.

2.1. Transferencia de calor por conveccidén natural.

2.1.1. Correlaciones para transferencia de
Calor por Conveccién Natural para ~
diferentes formas Geométricas, en re

gimen Laminar.,

a) Placas Verticales.
b) Cilindros Horizontales.
¢) Placas Horizontales.

d) Esferas.

2.1.2. Correlaciones de Transferencia de -

Caltor por Conveccidn Natural en aire,

a) Placas Verticales,

b) Espacios Cerrados.



2.2. Transferencia de calor por Conveccidn forzada.

2.2.1. Correlaciones para transferencia de calor
por Conveccidn Forzada para diferentes -

geometrias.

a) Para flujo entre placas corrugadas.
Flujo entre placas paralelas planas.

b)‘Flhjo perpendicular a ductos.

¢) Flujo a través de un ducto no-cir=-
cular.

d) Flujo dentro de tubos circulares.

e) Flujo a través de’'bancos de tubos.

) Equipos de superficie raspada.
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Una aplicacidn de Las ecuacjones para lLa evaluacion del

coeficiente de transferencia de calor, por conveccidn en

alimentos.

Con el fin de mostrar un panorama general de las apli
caciones de las ecuaciones para la evaluacidn del coeficien
te de transferencia de calor por conveccidén en diferentes -~
casos y equipos para la industria de alimentos y entender -
la relevancia de estos calculos para el diseno fisicoquimico
de dichos equipos, se presenta un proceso sencillo como es
ta extraccidn de jugos de frutas citricas, en donde existe

la transferencia de calor y maAs especificamente la convec-

cién.

EL proceso se inicia con la recepcidén de las frutas =
citricas como: Toronjas,.Naranjas, Mandarinas, et¢., las -
cuales son pasadas a la unidad de lLavado e inspeccidn; pos
teriormente pasan a La extraccién que consta de dos etapas
la extraccidn del aceite de La cdscara y la extraccidn del
jugo de la fruta; una vez extraido el jugo, pasa a La eta-
pa de pasteurizacidn, La cual se realiza en tres etapas en
intercambiadores de calor de placas.

En la primera etapa se efectia la transferencia de calor =
entre una corriente de jugo frio y otra de jugo caliente,-
siendo éste, ‘el proceso de regeneracidén; el jugo precalen-

tado proveniente de ésta etapa pasa a la segunda etapa en-
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donde intercambia calor con una corriente de agua caliente
realizdndose asi el porceso de calentamiento; et‘quo ca--
liente que se obtiene en esta etapa se utiliza en la rege-
neracidn; llevdndose a cabo un preenfriamiento del jugo, -
para posteriormente pasarlo a la tercera etapa en donde se
tleva acabo el proceso de enfriamiento; con ayuda de una -

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

Los tres intercambiadores de placas que se utilizan,
en este proceso son del tipo Alfa~Laval, y sus coefientes
de transferencia de calor pueden ser evaluados con las e~
cuacianes que se presentan en el Capitulo II, con lLas ~--
ecuaciones (2.20) y (2.21) las cuales proporcionan el =-
coeficiente individual de transferencia para los fluidos-

sin cambio de fase en placas corrugadas.

Es importante hacer notar que esté ejempto representa
tan solo un caso particular de las aplicaciones de las =--
ecuaciones presentadas en esté trabajo, pudiendo ser eva--
Luados otros equipos de diversos procesds donde se efectdle
una transferencia de calor por conveccién; contando ademds
con el apoyo de graficas y tablas que se presentan en el -
interior del trabajo y en el apéndice.Es importante notar-
que se tratan casos de conveccidn natural y conveccidn for
zada sin existencia de cambios de fase, ya que estd es par
te de un trabajo mayor donde este ultimo casc, se trata en

forma separada.
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DIAGRAMA DE FLUJO

PLANTA DE EXTRACCION DE CITRICOS.

————-———4 RECEPCION OE CITRICOS

P
UNIDAD DE LAVADO

4

UNIDAD DE INSPECCION

*

UNIOAD DE EXTRACCION
DEL ACEITE DE LA CAS
EARA, -

-

UNIDAD DE EXTRACCION
PEL JUGO OE LA FRUTA.

. PASTEURIZACION
Jugo Frio agua fria

- -

A) ETAPA DH REGENERACION {precalentamiento) B) ETAPA|CE ENFRIAMIENTO.
b,

INTERCAMBIADOR DE PLACAS INTERCAMBIADOR 0DE PLACAS
CON JUBD CALIENTE Y JUGO|Jugo CON JUGO CALIENTE Y AGUA |

FRIO. calientel FRIA.

l agua calient{

Jugo Caliente

Jugo Precalentado
C) ETAPA DB CALENTANIENTO,

INTERCAMBIADOR DE PLACAS
CON AGUA CALIENTE Y JUGO

—————— PRECALENTADO.

agua fria agua caliente

Jugo Pasteurizado.
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2.1. Transferencia de Calor por Conveccion Natural.

La Transferencia de calor por conveccidn puede ocurrir
cuando un fluido se pone en contacto con un cuerpo cu=
ya temperatura es mayor o menor que la del fluido y co
mo resultado de la diferencia de Temperaturas se trans
m{te calor entre el fluido y el cuerpo; ocasionando es
td un cambioc 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 mds pesa-
do y un flujo ascendente del fluido mis Ligero.Como el
movimiento del fluido (por ejemplo: Leche,Jugos de fru
tas, cremas, etc.) es ocasionado unicamente por Lla di-
ferencia de densidades segln gradientes de Temperatu--
ras, sin ayuda de ningln med{o mecanico, la transferen
cia se efectua por efecto de La gravedad. Los coeficien
tes de transferencia de calor son menores que en la con
veccidn forzada; sin embargo aun cuando estos coeficien
tes son bajos, algunos dispositivos de enfriamiento de-
penden basicamente de esté mecanismo de transferencia -

de calor.
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El fendmeno de conveccidén natural tambien resulta im~
portante en pérdidas de calor de equipos; pero el canm
po de accibén es restringido frente a tas mlltiples a-

plicaciones de lLa conveccidn forzada,

de cualquier modo es conveniente revisar los procedi-
mientos de conveccidn natural, para la resolucién de
problemas completos sobre transferencia de calor. Por
ejemplo si se desea determinar La carga calorffica en
la refrigeracidn de alimentos, se requiere del conoci
miento de los coeficientes de transferencia de calor

por conveccion Libre.

Las expresiones derivadas para la conveccidn natural,
estdn dadas en funcidn de algunas relaciones adimen-=-

sionales enlistadas a continuacién :
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Tabla (2.1.) Niumeros Adimensionales Utilizallos, en los modelos para Conveccién

SIGNIFICADO DE LITERALES.

Natural.
NOMBRE EXPRESION
Nim. de Nusselt Nu =
Nam. de Grashof Gr
NGm. de Prandtl
Ndm. de Reynolds

Res £V
/I

h

W X

Coef, de Transferencia de
calor por conveccidn,

Longitud caracterfistica.(*)
Conductividad térmica.

bensidad absoluta.

Coef. de Expansién Térmi-
ca. :

Aceleracién de la gravedad

Gradiente de Temperatura.
Viscosidad. :

Capacidad calorifica.

Velocidad.

* Ver tabla (2.3) que muestra el significado de la logngitud caracteristica (L)

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

de flujo, estd dada por la siguiente expresidn :

4 = cx (2.1)

bonde: 4 =No. de Nusselt ( No J); X = Es el producto

"del No. de Grashof ¢ Gr ) y el No. de PrandtlL (¢ Pr .
para La tabla (2.1.) el coeficiente de expansién térmi
ca para liquidos puede calcularse de la siguiente mane

ra :

ﬂ: Sjl‘ts'f:

TTATTN (2.2.)

bonde: § = Densidad relativa. La transferencia de ca--
Lor por conveccidn puede calcularse en base a la solu-
cidn de las ecuaciones de energia y masa; en donde la
derivacidon resulta compleja, por Lo que se utilizan -~
una serie de modelos empiricos, del tipo de la ecuacion
(2.1.) que dan resultados satisfactorios, en condicio-=
nes especificas, siendo de esté tipo los modelos presen

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

conveccion natural para diferentes formas geo

'
metricas ,en regimen laminar,

a) Para placas verticales.

En transferencia de calor por conveccién natural es im
portante conocer el nimero local de Nusselt ( Nux ) el
cual carateriza el coeficiente local ( hy ) en i{a super

ficie de lta placa, y se define asi:

Nua = ""( L - 0.508 P"(0.952 + P GV (2.3.)

y el coeficiente (ocal de transferencia de calor es :

A ) 2 e
ha = 0,508 PI'*(0 952 + Pr ] [" “‘:qa'“’ ] i (2.4.)

Para aplicaciones en Ingenieria, se requiere del coefi
ciente medio de transferencia de calor en una distan~-
cia de (L=0) a ( L=L;) en una placa plana, y el nimg

ro medio de Nusselt es :

Num= 0.677 P0.952 + P i%%n  (2.5.)
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La tabla 2.,2. muestra valores medios del numero de
Nusselt para la solucion exacta de la conveccidn libre
desde una placa vertical. En una placa vertical Lla tran
sicidén de flujo Laminar a turbulento ocurre cuaﬁdo el ~
( GrPr>10%) por Lo que las ecuaciones anteriores se apli

can para (GrPr<io®)

Tabla (2.2.) Solucidn exacta del valor medio del namero
de Nusselt para la conveccién Libre Laminar

en una placa vertical.

Pr Num ¢ Gr Pr )V‘
0.003 0.182
0.008 0.228
0.01 0.242
0.02 0.2890
0.03 0.305
0.72 0.516
0.73 0.518

1 0.535
2 0.568
10 0.620
100 0.653
1000 0.665
o0 0.670
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Otra relacidén empirica general de transferencia de ca

lor por conveccidn natural es

Nom= € (Gre Pe )" (2.6.)

que puede expresarse de la siguiente manera :

h L

Nmm =

(2.7.)

esto es

n
Nuw = C | {98 Lt L) fﬂa)‘CPﬂ) (2.8.)
# Mk
pbonde ( ¢ ) ¥y C n ) son constantes que dependen del
régimen de flujo y de la geometria del sistema.En la
ecuacién (2.8.) las propiedades del fluido se determi
nan a la media aritmética entre la temperatura de la
pared ¢ t, » y la del fluido (.'m Ye ver tabla ¢ 2.4)

para las constantes ¢( C ) y ( n ).
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Tabla (2.3) Significado de la longitud caracterfstica ( L ) para diferentes geo

metrias.

GEOMETRIA

DIMENSION
CARACTERISTICA ¢ L )

SIGNIFICADO

1) Placas y cilindros
verticales.

2) Cilindro horizontal

3) Placas Horizontales
3.a) Placa cuadrada

3.b) Placa rectangu~
lar.

3.¢) Disco
4) Esferas,
5) Espacios cerrados.

5.a) Vertical

5.b) Horizontal

L

]
L3

Lq
Dy

1/b

altura de (a placa 6
el cilindro.

Didmetro externo del
cilindro

Long. del lado del cua
drado.

Promedio aritmético de las
tong. en las 2 direcciones

0.9 por diam. del disco.

pDiam. de la Esfera.

Relacidn entre Long. y sg
paracidn.

pistancia entre {as 2 su-
perficies paralelas.




- 43 -

Tabla (2.4.) Constante (

c Yy ¢ n

) para conveccion natural a temperatura

uniforme, para diferentes geometrias,

GEOMETRIA TIPO DE FLUJO RANGO Gr Pr ( C n
1)Placas y cilindros Laminar 0* 10° 0.59 174
verticales Turbulento 10* a 10"* 0.10 1/3
2)Cilindres horizon- Laminar 10* 10° 0.53 174
tales. Turbulento 10° g 10% | o0.13 1/3
3)Placas horizonta-
les
a) Superficie supe
rior caliente &
sup. inf. fria. Laminar 10® 2xio” 0.54 174
b) Superficie supe
rior caliente &
sup. inf. fria. Turbulento 2x107 0| 0.4 173
¢) Superficie inf.
caliente & sup.
superior fria, Laminar 3xi0° o' | o.27 174
4) Esferas. Laminar 10* 10° 0, 59 1/4
Turbulento 10° a 10" 0.13 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 ca
lor es independiente de la altura de la placa por que-

( Gr= L% y el h=(/)6r'®).

En la regidn turbulenta donde € n=I/3), los coeficien=
tes & paréametros ggométricos desaparecen de las ecua--
ciones al relacionar los numeros de Nusselt y de Gra=-=~
shof, consecuentemente nova @ tener importancia lLa espe
cificacidn errdonea de un parédmetro geométrico. En la -
region laminar, para la cual ( m2025) (h ) es inversa
mente proporcional Unicamente a la rajz cuarta del pa-

rametro geométrico.

b) Cilindros horizontales; se observa que en el ran

go de flujo turbulento el ndmero medio de Nusselt es -

independiente del didmetro del tubo.

Si el ( AT=0 ), ( Nuzh D/K ) el cudl tiende a 0.45 y
si en Lugar de ( D ) se emplea como dimensién Lineal
caracteristica en la ecuacién general para cilindros

horizontales la distancia maxima recorrida por el ==--
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fluido (L=TD/2), La constante ( C ) toma‘el valor
de 0.59 y seria igual a la ecuacidn general para su-

perficies verticales en flujo laminar.

c)_Placas horizontales; el coeficiente de transfe

rencia de calor en la conveccidn libre desde placas
horizontales depende de la orientacién de la superfi
cie de transferencia, es decir, depende de La orien-

tacién de la superficie hacia arriba 6 hacia abajo.

d) Esferas; el numero medio de Nusselt para la -
conveccidn Libre para una esfera en aire se clacula

por La sig. relacién:

/8

N =2 o 40392 6 ¢ 2.9

Tugm K

si | <G« I0®
Para otros fluidos en donde el ( Pr# 1), se rempla-

za el ( Ge ) por el ( GrPr ) y La ec. queda asi:

i/4
Nu,m = 2 +0.43 (Gv Pr) (2.10)

2.1.2. Correlaciones de transferencia de calor por

conveccidn natural en aire.
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a) Placas verticales., Para el aire a temperaturas

moderadas y el (Pr =0.714 ),el nlmero local de Nusselt

de una solucidn apréximada es :
Nus = 0.378 Gyy'/* (2.11.)
y el nimero de Nusselt medjo es :

Nus = 0.504 Gr,o/* (2.12.)

Las relaciones anteriores difieren en 5% de La solu-

cién exacta, la cudl La dan Schmidt y Beckmann (32) :
New = 0.360 G,,"' (2.13.)

b) Espacios cerrados. Para un espacio vertical ce

rrado, Jakob encontrd Llas correlaciones que se muestran
en la tabla (2.5.) para una relacidén entre longitud

y separacidn (L/b).

Para un espacio horizontal cerrado en el que la pla-
ca inferior estd a mayor temperatura que ta superior
Jakob encontrd las relaciones que se muestran en la

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

GEQOMETRIA

TIPO DE FLUIO

RANGO DE (Gry

)

RELACION

1) Espacios verticales

cerrados.

T e A=
(catonte) J T, (Frla)
@ — It

2) Espacios horizonta-

les cerrados

g. 1'3Er/

T, Callente

Laminar

Turbulento

Laminar

Turbulento

2xi0® a 2x10*

2x10*a N xi0®

10* o 4xi0®

Gp = 4xl0®

Nyym =018 Gi* (L/b)"’ .

/1 o
Ny, =0.064 Gyp (L/b) !

Nym =0195 G

Nu,m =0068 Grp'/*

]
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Tabla (2.6.) Ecuaciones simplificadas de la conveccién natural para aire a

presidn atmosférica y temperaturas moderadas.,

€100 a 1500%F ).

GEOMETRIA

[FIPO 'DE FLUJO

RANGO DE ( G, P;)

Coeficientes

de Transf. de calor ( _hm

)

(BTU/hrpla  °F )

CwW/m% °c )

NPlacas y cilin

dros verticales

2) Cilindros Horj)
zontales.

3)Placas Horizon
tales.

a) Superficie -
sup. caliente
6 superf., inf.
fria.

b) Superficie
inf. caliente

sun.sunerior frid.

Laminar

Turbulento

Laminar

Turbulento

Laminar

Turbulento

Laminar

10t

10°

10t

10°

7
2x10

3x10°

a

Q

a

]

[}

a

10°
'oll

9

10

| 012

2xi0”

10
3xi0

sxIOID

b 20,29 ¢ AT/L )M
2 /3
hm-OJB(AT )

h,, =0.27 AT/ L )"

hyp=0.18 ¢ AT )2

hy=0.27 (AT/LIV*

hp=0.22¢ a1 )"

h, 20.12aT/L)"

hy =142 4T/ L)
he=l.31 C AT M3

hyel 3281/ Ly

hpel.52¢ AT 3

hy=l.32CAT/ L)Y

13
o520 AT )

h,=059¢aT/ L)
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En la tabla (2.6.), (L ) estd en pies, (OT=T, -Ts)
en °F. Est4s relaciones pueden expresarse a presiones
mayores & menores con respecto a la atmosférica, mul-
tiplicando por los sig. factores ( P/I4.7 Vz para -~
flujo Laminar; (p/ra.7 f’a para flujo turbulento, en-
donde ta ( p ) estd en ( Ibp/puig’sse) & bién, ¢ L ) es
td en metros, (AT=T,T,), en grados celcius, y las ex
presiones se pueden extender a presiones mayores & me
nores con respecto a la atmosférica multiplicando por
los siguientes factores : { p/ 032 '/ para flujo -

Laminar, (p/1.0132 f’s para flujo turbulenta, v ( p )

estd en bar.

2.2. Transferencia de calor por conveccidon forzada

La transferencia de calor por conveccidn forzada es =
el proceso que ocurre con mayer frecuencia en Las in-

dustrias de proceso.

La conveccidn forzada puede presentarse en un régimen
de flujo lLlaminar 6 bién turbulento, en donde el movi-

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 agitacién en forma mecdnica & el impulso median

te bombas 6 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 ftuido circula -
sobre un sdtido sumergido estacionario. Con el flujo -
internc el coeficiente iccal de la transferencia de c2
lor disminuye répidamente y se hace constante, de tal-
modo que al cabo de cierta longitud, el coeficiente pro
medio en el c¢onducto se torna independiente de la lon-
gitud., EL coeficiente local puede seguir un patrdn irrg
gular, si en el conducto existen obstrucciones ¢ fenéd-
menos de turbulencia. Para el flujo sumergido, el coe~
ficiente tocal disminuye en su trayectoria y puede mos~
trar algunas irreg.laridades, dependiendo de la configy
racidén del cuerp&. En esté case comunmente et'coeficieg
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

conveccidn 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 determinacibn del coeficiente de transferencia -
de calor en placas corruéadas‘Marriot ( 27 ) proporcio-
na una serie de curvas para algunos modelos de placas con
diferentes angulos chevron y en corrugado cruzado mostra
ndose en el apéndice del final del trabajo una relacion en

la grédfica de (Re \t.s.NuPr"/3 ) que permite una evaluaciédn

de dichoc coeficiente,
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Es conveniente hacer notar que los valores incluidos de

el nimero de Reynolds, van de 1 hasta 40,000. en la gra-

fica de lLa figura A-1 del apendice.

Relacién del cdlculo del coeficiente de transferencia -

de calor
' »
A' = (bx S)ne
W
G T e——
Aq
De G
Re = donde De = 28
H
o bién:
Re :—-z—.w__
b‘ﬁnc
donde:

La evaluacidén del coeficiente es posible
tédo gréfico antes mencionado (corrugado

riott . En donde lLa grafica de Alfa Laval

videntemente el factor :

A Re

(2.14)
(2.15)

(2.16)

(2.17)

médiante el me
cruzado), Mar-

proporciona e-

(2.18)
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La ecuacidn que propone Marriott queda expresada de

la siguiente forma :

0,33
EKE.?. = A Re® (CK__L,,N_) (2.19).

obteniendose grdficamente el factor de lLa ec. (2.18)
6 bien puede ser evaluado el coeficiente por una ecua-

cidn que proporciona ( APU ) para sus equipos.

0.88 0.4
hKDe - 02536 (oeﬂvg) (c. 5) (2.20)

K

En equipos para servicio en plantas de alimentos el di~
sefio de placas con corrugado cruzado y el &ngulo che--
vron se considera poco aplicable ya que tiene multitud
de puntos de contacto, los tuales favorecen los depédsi-

tos.

[}
Esto se ve claro en una paustorizacién de leche, en don
de es necesario que exista La menor cantidad de residuos

posibles.
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Flujo entre placas paraletas planas.

En condiciones de flujo Llaminar entre placas planas -

Kirk propone la siguiente relacién (29) :

Noe = 0.664 Re°" PO (2.21)

y en el caso de flujo turbulento.:

Ne =0,037 Re 2*p,0% 2.22).

b) Flujo perpendicular a ductos.

El flujo a través de un ducto c¢ircular es frecuente
en Lla précticé; el coeficiente de transferencia de calor
se obtiene por métodos muy complicados debido a la sepa-

racidn del flujo.

Cuando el nimero de Reynolds es muy bajo ( Re< 1 )
el flujo se comporta Laminarmente.y permanece adherido-
a la superficie del cilindro. Si el numero de Reynolds-
es mayor el flujo se separa del cilindro y forma remoli

nos en la estela.
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La separacidén del flujo se presenta aprdximadamente en-

tre 80° y 85° medidas sobre la direccidn del flujo.

Knudsen y Katz ( 26 ) recomiendan lLa sig. relacidn
del coeficiente de transferencia de calor promedio para

liguidos y gases gue fluyen a través de un solo citin-

dro.:

Nuw = h;D = C.Re" P (2.23.)
Los valores de la constante ¢ c ) 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 ) presentd una
correlacion general, la cual toma en cuenta el coeficien
te promedio de transferencia de calor de la regidn no sg
parada de lta capa limite, de la regidn de la estela alre
dedor del cilindro y de Los efectos de la temperatura.Es
t4 relacién, se aplica a la transferencia de calor en el

flujo sobre un tubo 6 un alambre cilindrico y es :

N = b 0 . [0aRr+ 0.06 R %22 (2.24).
K He
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Tabla (2.7.) Valores de La constante ( C) y el exponente ( n ) para la ecua

cién (2.23.)

( Re ) ( C.) para gases ( C )para tiquidos ( n
0.4 a 4 0.891 0.989 P 0.330
4 a 40 0.821 0.911 pr O3 0.385
40 a 4,000 0.615 0.683 pr o3 - 0.466
4,000 a 40,000 0.174 0.193 pe % 0.618
40,000 a 400,000 0.0239 0.0266  Pr 0.805
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En la ecuacibébn anterior las propiedades fisicas se de-

terminan a la temperatura del flujo libre, menos ( Uo)
que es la viscosidad a la temperatura de la superficie~
de la pared. La ecuacidén anterior es vélida en el siguien

te rango (40<Re<i0®) y  { 0.67<f<00) .

¢) Flujo a través de un ducto no c¢ircular.,

La ecuacidn general de La transferencia de calor para de
terminar el coeficiente promedio de transferencia de ca-
lor ¢ he Y, en el flujo de gases a través de un ¢ilin

dro largo de seccidén no circular es ta siguiente :

-ﬁ

Num = " A
En la tabla (2.85 se muestran los valores de la constante
{ ¢ ) el exponente ¢ n ) y la dimensidén caracte
ristica ( De ). Las propijedades fisicas del fluido
se determinan a la media aritmética de las temperaturas -

del fluide y la pared,

d) Flujo dentro de tubos circulares.(lisos). En flujo

dentro de tubos circulares, la transicidn de flujo lami=-
nar a turbutento se presenta cuando el nlmero de Reynolds
es aprdéximadamente ( Re= 2,300 ). Pero si {a entrada del
fluido al tubo es brusca, La transicién’puede ocurrir a

nimeros de Reynolds (Re<T 2,000).

Para obtener el coeficiente de transferencia de calor -



Tabla (2.8.) Valores de Las constantes ( C ) y (¢ n ) de la ecuacién(2.25.)

bireccidn del flujo
y geometria de la (Re= 202 ¢ 0oy ¢ C
seccibn //
v Q Im 2,500-7,500 0.624 0.261
- 5,000-100,000 0.588 0.222
w — Joe 2,500-15,000 0.612 0.224
Vo —'O :Ee 5,000-1000,000 0.638 0.138
| | - .
® Vo O :E 5,000-~19,500 : 0.638 0.144
‘f 19,500~100,000 0.782 0.035
l:! 2,500-8,000 0.699 0.160
Voo TN De 4
I 5,000~100,000 0.675 0.092
Yo | 0e 4,000-15,000 0.731 0.205
v, — O De 3,000-15,000 0.804 0.085
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para fluidos newtonianos (viscosos) en régimen laminar
en tubos horizontales Oliver (1962) recomienda la sig.
ecuacibn :

3 414

0] ’
No. = L76 [G6r + 66x10" Gr, Pt (L4 (2.26.)
D .

\J
en la ecuacidn anterior,el subindice ( m ) indica que
Lta evaluacidn de las variables es @ la temperatura me
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 transicién se puede usar la aproximacién

de Haussen :

2/ ole
Nu = o6 [Re?2 s | o] 1 4 _°.> ¢ 2.27.)
. Wi

estd ecuacibn puede usarse para flujos dentro del rangd ;
(2,100 < Re <C10,000) 6 més especificamente para -
(Re>2,320).

Para el régimen turbulento puede usarse La ecuacibn-.
de Sieder & Tate modificada, ta cudl da resultados sa

tisfactorios para la regién turbulenta inmediata.
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Nu = 0.027 Re® Pr"%%)""" (2.28.)

Esta relacitén se recomienda para fluidos cuya yiscosi-
dad cambia marcadamente con la temperatura y es aplica
ble para un rango de (0.7 << Pr<<16,700), un (Rex10,000)
y un ¢ %§:>60). Las propiedades del fluido deben deter
minarse a la temperatura media de esté y ( /u )y ()
se determinan respectivamente é la temperatura media -

del fluido a y la temperatura de la pared.

Para flujo turbulento cuando la viscosidad presenta una
variacidn pequefia; esto es existen diferencias de tempe

ratura pequenas, se utiliza La ec. de Dittus—Boelter :

Nu = 0.023 Re"® Pr" (2.29)

en donde n =0.4 para calentamiento.

y n  =0,3 para enfriamiento.

estd ecuacidén es aplicable en un rango de (0.7<Pr<100)

---  (Re>>10,000), v <_T‘3_> 60 .
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Para liquidos altamente viscosos en régimen turbulen-

to; Colburn propone Lla siguiente relacidén :

S, =0.023Re" pr* (2.30)
en donde g, _.._P =ndmero de Stanton.

Refr /’v-cp

Estéd relacidn se recomienda para la transferencia de -
calor en fluidos cuyas'pfopiedades varien con La tem~-
peratura. Es valida en los sig. rangos (0.7 <Pr < 160)
y (L/D > 60).

EL nimero de Staton se calcula a La temperatura media-

del fluido y el numero de Reynolds y Prandtl a La media
aritmética entre la temperatura de La pared y Lla deL -
fluido. En Llas ecuaciones anteriores, Los perfiles de -
velocidad y temperatura se consideran completamente de-
sarrollados; pero para los efectos de entrada en un rap

go de (10 < L < 400) se usa la siguiente relacidén
D

Nu = 0.036 Re>® pr'/® (%)“" €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 caleulan a

ta temperatura media de éste.

Para ductos lisos no circulares; si las diferencias de
temperatura son moderadas usamos la ec, de Ditt&s-Bo-
elter (2.29.) 6 bidn La de Calburn (2.30); en las re-
giones alejadas de la entrada; se remplaza el didmetro

de!l tubo ( D ) por el didmetro equivalente { De ).

4 x{ area de flujo) (2.32.)
perimetro humedo

De

Para el flujo Laminar en La regidn termicamente desa-~
rrollada dentro de un tubo de seccidn circular y con -
flujo constante de calor en la pared del tubo el nime

ro de Nusselt se torna una constante

h
Nu=-——£- =-——,-?-= 4364 (2.33.)

En la tabla (2.9.) se muestran lLos valores del nimero
de Nusselt;:en el caso de conveccién forzada para flu
jo Laminar, cuando La temperatura es unforme en la pa
red y para cuando el flujo de calor es uniforme en la

pared, para los casos de tubos de seccidn transversal
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circular, triangultar, y rectangular, se define me -

diante La siguiente ecuacidn :

Ny = —n0e (2.34.)
K
donde ( De Y es el didmetro equivalente de La -

ecuacién (2.32.). Para el caso de un tubo circular es
obvio que didmetro equivalente es igual al didmetro -~

del tubo.
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Tabla ¢2.9.) Nimero de Nusselt para la conveccién forzada en flujo Laminar

cuando los perfiles de velocidad y temperatura estén completa

mente desarrollados, en el interior de ductos.

y
X

~

Forma de la sec

4
(

~

cidn transversal

¢ Nu )
Para flujo de calor

constante en la pared.

C No )
Para temperatura

constante en la pared.

Y
]
y
y
y
W 8.0
y

dy

4.364

5.35

6.60

8.235

3.00

3.66

2.98
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e) Flujo a través de bancos de tubos.

Tiene muchas aplicaciones en el disefio y andlisis de
intercambiadores de calor la transferencia de calor=-
a través de un banco de tubos; las formas mds comines
de distribucién de los bancos de tubos son.en Linea y
en forma cruzada,; la geometria de un haz de tubos se
establece por el espaciamiento transversal ( .ST )
y el tongitudinal ¢ S, ) entre centros de los -

tubos; en la forma cruzada se usa el espaciamiento dia

gonal ¢ 5 ). Los arreglos mencionados se muestran

D
en la fig. (2.1.)

Flujo

ARRRRRRE!

YEERRANERNE

Distribucidn cruzada

Fig. €(2.1.) variables geométricas para la distribucidn
‘ de bancos de tubos.
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Para el flujo atraves de un banco de tubos el nudmero de

Reynolds , 6 la velocidad del fluje, se basan en el é}ea
minima disponible para el flujo libre; y estd drea pue~
de ser entre los tubos de una fila diagonal & transver-

sal. Para el flujo por fuera de un banco de tubos el ni-
mero de Reynolds es:

= O Buax. (2.35.)

bonde :

,'Guuapmum:—y~ =velocidad médxima de flujo mdsico.
Auw,

o
]

Didmetro exterior del tubo.

o

Densidad absoluta del fluido.
Vux =Midxima velocidad que se basa en el 4drea minima

disponible para el flujo libre.

Velocidad de flujo en un punto,antes de entrar al

0<
i}

banco de tubos.

W

Flujo misico total.
Amn =Area minima total para el flujo.

Para la distribucién en linea, la velocidad méxima del

flujo es ¢
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Vaax® Vo (2.36.)
§,- D

Para La distribucién cruzada de ta velocidad mdxima puede
ocurrir en tubos adyacentes en una fila transversal 6 con-
tiguos en una fila diagonal; para tubos adyacentes La velo-
cidad maxima se calcula con la ec. ( 2.36 ) y para tubos con

tiguos se calcula con La siguiente ecuacién:

S
Ve V. (2.37.)
i o (8,00

Grimison correlaciond Los datos de varios investigadores y
propuso La siguiente ecuacién para la determinacidn del --

coeficiente promedio de transferencia de calor para aire.

S /D

n
Nu § (2.38.)
K \/’

Para (2,000<CRe<C40,000)

Esta relacidn puede generalizarse para fluidos diferentes

del aire mediante La siguiente ecuaciodn:

n
D Guax Pr /3

hD
Nu =T=|.|30 ( 2.39.)

Para (2,000<<Re<40,000)
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Tabla (2.10.)Valores de la constante ( C ) y el coeficiente ( n ) para las distribuciones
cruzadas y en linea para varios valores de la relacién espaciamiento/diam,.(S/D)

DISTRIBUCION | (—3b—) /D
D
1.25 1.50 2.0 3.0
cc ¢ ey lead eyt ce|cnn
0.6 0.213]0.636
0.9 : 0.446 | 0.571 0.401{0.581
1.0 0.497]0.558

1.125 0.478 { 0.565 0.513]0.560
CRUZADA 1.250 | 0.518 | 0.556 | 0.505(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[0.580 |0.440 | 0.562 0.421]0.574
1.25 0.348 | 0.592 | 0.275|0.608 |D.100 | 0.704 | 0.0633|0.752
1.50 0.367 | 0.586 | 0.250|0.620 |0.101 | 0.702 | 0.0678|0.744
EN LINEA 2.0 0.418 | 0.570 | 0.299|0.602 |0.229 | 0.632 0.198]0.648
3.0 0.290 | 0.601 | 0.357|0.584 |0.374 | 0.581 0.286(0.408
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Las ecuaciones (2.38.) y (2.39..son propias para la dis
tribucidnes cruzadas y en lineas de 10 6 mas filas én

la direccidn del flujo. En estds ecuaciones los pardme
tros ( C )y { n ) van a depender del tipo de flujo
(cruzado 6 en Llineas) y también del arreglo de los tu--

bos.

f} Equipos de superficie raspada (Votator). Para de

terminar el coeficiente de transferencia de calor en e

quipos de suprficie raspada para el caso de fluidos

Newtonianbs dentro de estos equipos; Skelland (1958)

recomienda la siguiente expresion :

Nu /D'V’o\m/c a D M( 2.40.)

VY \K) alw

donde tas variable tienen el sig. significado :

o
-
il

Didmetro interior del tubo votator (ft )
N = Velocidad de rotacién de La flecha y hojas. (RPM)
D, = Diametro de la flecha (ft )

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

n

Ly ® Longitud del tubo con superficie raspada ( ft ).
Las demds 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 :

. ﬁ. L0O 0.68 0.59
No = hDL__.o(O(C,/l) D,-Ds VA (D N\ Ds) 0835 41y
: K K ¥ v oy .

DONDE:

TIPO DE FLUJO (x") -

1) Liquidos espesos
viscosos 0.014 0.96

2) Liquidos delga-

dos en movimien

to. 0.039 0.70

En estos equipos la relacién (—5%— ) ( L =longitud -
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 nimero de Nusselt varia de a

cuerdo con ( _%%_ )037
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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:

0.4
Nu.m-nsa’ z + 00083 [Gr,,, Pr,.):XYm (2.42.)

en donde:

J = 3In'+|
: 4n

Gz = Nimero de Graetz = WCp
' KL
aner\™ ™!
= k2P
v 4 )

n' =indice de comportamiento del fluido.

k =indice de viscosidad del fluido.

el subindice ( w ) indica que los terminos que Lo po
seen son evaluados a la temperatura de La pared; y
el subindice ( m ) indica que se evaluan a las condi~

ciones promedio del fluida, ¢ 23),

La ecuacidn (2.42.) tiene un indice de error de un -~
+ 20%, estd ecuacidn es adecuada para evaluar los coe

ficientes de transferencia de calor para fluidos no--
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Newtonianos en régimen Lidminar como alimentos .liquidos

que estan en contacto con placas y tubos.

Para el caso de flLuidos Pseudopldsticos Pigford -

(1955) recomienda ta siguiente ecuacidn :

_h‘_(_ =178 60 (2.43.)

en la ecuacidn 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 lLaminar Charm y Merrill (1959) propone La -

siguiente relacién :

_E_Q_.. s b 3+'/nn 0.1¢
K 20 Gr bw) ((B-I/n')Z) (2.44.)

en La ecuacidn anterior :

b, = factor de proporcionalidad de (T V.§ Y )
a la temperatura promedio del fluido.
by = factor de proporcionalidad a La.temperatura de

La pared.
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h* = constante de pseudoplasticidad ; ¢ =indice de

comportamiento det fluido.

La ecuacidn (2.44.) es satisfactoria para valores de-

¢ n" ) entre 0.4. y 1.0.

En La tabla (2.11.) se encuentran reportados para al-
gunos aLimentos; el factor de pseudoplasticidad ( n' )

y el factor de proporcionatidad ( b ).
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Tabla (2.11.) Constantes de flujo para varios tipos de alimento.

PP
MATERIAL TEMPS. (o ( p y-dinos-se
cmt
Crema de manzana
clase "A" 75 0.645 5.00
Crema de manzana
clase "B" 75 0.408 6.60
Pure de banana
clase "A" 75 0,458 65.00
Pure de banana
clase "B" 75 0.333 107.00
Miel 75 1.00 56,0
Miel 75 1.00 61.8
3.7% amonio Al-
gimate 75 0.477 135
3.7% amonio Al-
gimite 75 0.500 125
Sangre Humana 80 0.890 3.84 x 107"
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NOMENCLATURA PARA EL CAPITULO II.

Ar = Area de flujo (piez).

Aun = Area minima total de flujo libre (piez).

b7 = Ancho de la ptaca (pie),

be = Factor de proporconalidad { dina segn; cmz).

a la temperatura promedio,

be = Factor de proporcionalidad a la temperatura
de la pared. ( dinas segn} cmz).

c = Constante (adimensional),

C, = Capacidad calorffica ( Btu/ o %F ).

o] = piametro (pied,

Ds = piametro equivalente (pie),

B, = Diametro de la flecha (pie),

0, = Diametro interior del tubo votator (pief;f

6 = Velocidad nsica ( Lb/ pielhe),

Guw = Velocidad maxima de flujo médsico (itb/ piezhr).

G, = Nimero de Grashof (adimensional),

G = Numero de Grashof referido al espaciamiento b en

la tabla (2.5 ).

g = Aceleracidn de la gravedad (pies/segz).

h = Coeficiente de transferencia de calor por conveccidn
¢ Btu/hr pie® °F).

K = Conductividad termica (Btu/ hr pie %,

3 = Indice de viscocidad del fluido (adimensional).



L
Lr

L/b

Ny
Ne
Nu

- 76 =

Longitud caracteristica (pie). Ver tabla ¢ 2,3},
Longitud total del tubo con superficie raspada {(pie).
Longitud caracteristica total >(Pie).

Relacién entre longitud y separacién entre patacas,
para espacios cerrados ( Ver tabla 2.5 ).

Constante (adimensional).

Indice del comportamiento del fluido & constante psey
dopldstica. ( adimensional).

Numero de aletas U hojas en la flecha ( adimensional).
Velocidad lineal promedio del fluido { pie/min).
Nimero de Nusselt { adimensional).

Presidn (lb/pung abs.) ¢ Bar,

Nutero de Prandtt { adimensional),

Nimero de Reynolds (adimensional).

Espaciamiento entre placas ( pies).

bensidad relativa (adimensional),

Espaciamiento diagonal (pies),

Espaciamiento (ongitudinal { pies),

Espaciamiento transversal (pies).

Temperatura del fluido ( OF).

Temperatura de lLa pared ( oF).

Gradiente de temperatura ( %¢).

Coefiente gloval de transferencia de calor ( Btu/hr pie
Velocidad (pie/seg).

Ctonstante adimensional.

Coeficiente de expancidn termica 1/°6).

2o

F).
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Constante adimensional.

bensidad (lb/pie3).

Constante adimensional.

Constante adimensional.

Viscosidad (Lb/ pie hrd.

Viscocidad a La temperatura de la pared.

nimero de canales.

(adimensional).



EL ASCENSO A LA CIMA DE LA MONTARA
CUESTA TRABAJO E IMPLICA SACRIFICIOS
QUE SON PEQUERNECES FRENTE A LA GRAN-
DEZA DE LA'CONQUISTA DE UN IDEAL.

L.A.5.T.



CAPITULO I1I1

Transferencia de Calor en Tanques Agitados

3.1. Coeficientes internos en tangues enchagquetados

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 enchajuetados con la adicién 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 & sin aletas.

h) Para tanques con anclas.

i) Para tanques con serpentin helicoidal.

3.2. (oeficientes externo para serpentines internos

a) Para turbinas con aletas planas.
b) Tratamiento adicional de aletas en las turbinas,
c) Para tanques provistos de propelas.

d) Para tanques provistos con una paleta.



3.3. Coeficientes exterjores para tangues enchaquetados

a) Para chaquetas anulares con aletas espirales.

b) Para chaqueta sin separadores,
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Generalidades.

EL calentamiento 6 enfriamiento de un fluido en
un tanque agitado es un proceso comin en la industria

de alimentos.

La transferecia de calor que se efectia en los tanques
agitados es predominantemente por conveccidén forzada.
Pebido a que Lla agitacjén, desde el punto de vista tec
nélégico consiste en producir movimientos irregulares
4 turbulentos en un fluido, por medic de dispositivos

mecdnicos que actlan sobre el mismo.

La agitacidn tiene una gran aplicacién en La industria
para acelerar algunas operaciones como el mezclado, la

transferencia de calor, la reaccidn, etc.

La transferencia de calor suele ir acompafiada de trans
ferencia de masa, especialmente en el caso de las reac
ciones quimicas. ‘Por Lo que los tanques de reaccidén =~
suelen estar provistos de serpentines de calentamiento
(6 de refrigeracidén) & de dobles paredes (enchaqueta-
dos), y es necesaric que se produscan velocidades ade
cuadas a lo lLargo de Las superficies cambiadoras para

favorecer La transferencia calorifica.
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En estos casos, el dispositivo de agitacién debe estar
situado cerca de los serpentines 6 de las chaquetas. -
Ademés el impulsor debe producir corrientes de gran vo
lumen, de manera que todo el contenido del recipiente

se ponga facilmente en contacto, ¢ Llegue a la proximi
dad de las suberficies transmisoras de calor, y asi po

der obtener temperaturas uniformes en todo el sistema.

Para La transferencia de calor son suficienfes los agi
tadores grandes a pequefias velocidades. En algunos ca-
sos aislados, donde conviene evitar sobrecalentamiento

de determinadas dreas de la superficie, 6 si se emplean
impulsores pequefios de gran velocidad , éstos deben crear
una gran turbulencia en La vecindad inmediata. de dicha

superficie.

En el caso de lfquidos viscosos debe tenerse en cuenta
que la zona de gran turbulencia que rodea al agitador. es
de un votumen pequefio. Por Lo tanto, cuando se trabaja
con Liquidos de gran viscosidad, se deben emplear gran=-
des impulsores para que el flujo alcance a todos los pun
tos del sistema, y la transferencia se efectue en forma

uniforme.
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L3 transferencia de calor en tanques agitados depende
del tipo de agitador, del tipo de chaqueta & el serpen

tin interno, que se use y de las propiedades del fluido.

Los dispositivos mecanicos empleados para provocar_aqi

tacién son extremadamente variados; desde el batidor de
huevos hogarefios hasta el velocisimo moline coloidat, Un
agitador se selecciona en base a las propiedades del ma=

terial y del proceso requerido.

ALETAS PLANAS ALETAS CURVAS ALETAS CUBIERTAS ALETAS MUY CURVAS

ALETA PLANA RECTA

~

ALETA PLANA INCLINADA HELICE

AGITADOR TIPO ANCLA AGITADOMN HELICOIDAL

Fig. 3.1 Dispositivos mecdnicos empleados para agftacidn.




-8l =
En, la figura 3.1. se muestran algunos agitadores comunes

y el arreglo de dos tanques uno con un aaitador helicoj

dal y el otro con una ancla.

Las aletas curvas se utilizan para materiales fibrosos
(cremas de verduras; pures) y los tanques con ancla &

serpehtines helicoidales se usan para materiales visco~

505 .

PARED DEL RECIMENTE

,/PASO LIBRE ,~CHAQUETA
uuc:wmas!mu
“~CHAQUETA 4.
J CHAQUETA
— ANCHO DE LA CHAQUETA
() )
Q CONVENCIONAL MEDIA TUBERIA DOBLE

MAMPARAS EN .
ESPIRAL MAMPARA  SERPENTIN

=3

SERPENTIN HELICOIDAL TUBOS DEFLECTORES {MAMPARASY

La fig. 3.2, muestra aljunos arreglas comines de chague
tas y serpentines en tanques.
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Cuando el proceso sea controlade por la transferencia
de calor; La diferencia de temperaturas y La transfe-
rencia en el Area superficial se usardn de manera pre

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
nimero de Reynolds mayor de 400, él coeficiente inte-
rior puede calcularse con La siguiente ecuacion :

0. 0.14
LN

Nu = '0_74 Re“' Pr (3.1.)

w
el tipo de impulsor mecdnico se muestra en ta fig.

3.1. (a),

b) Para un mezclado con un numero de Re< 100 en un -
recipiente con mamparas o sin mamparas se utiliza la

siguiente ecuacidn:

hi Dy ole

Nu =t - 0.54Re" P

m (3.2.)

Hw

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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s¢e aplican para tanques con geometria simple; en donde
la relacidn del nivel del Lliquido ¢ Z ) y el didme-
tro del tanque ¢( D+ ) esto es ( Z /Dy ) es i-
gual a 1.0 y la relacidn del diédmetro del impulsor con

el didmetro del tanque ¢ D/Dy ) es igual a 1/3.

Una forma general de la ecuaciédn (3.1.) en el rango de
( " Re > 400) para geometrias no simples es la siguien

te relacibn :

Yo, .14
m='h%'l‘=o.es RCY pf D)‘ € 3.3.)
0.14

Para el término de correccién de La viscosidad ( - )
que se utiliza en las ec. €(3.1.), (3.2.) y(3.3.) :Zyre-
quiere lLa evaluacién de la temperatura de la pared, Si
el liquido que se maneja es calentado, el término sera
mayor que 1.0. Para liquidos en donde (a viscosidad va
ria significativamente con la temperatura; ya sea en -

calentamiento & epfriamiento, se considera adecuado a-

plicar el término de correccidn de La viscosidad.

¢) Para el caso de turbinas con aletas adicionales,
Para una mezcla en un tanque enchaquetado sin mamparas

y con ta adicién de seis aletas se usa la sig. ecuacidn:
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hLKD' - 0.88Re°'" Pro ‘u )o.u .43
Zw

d) Para un tanque enchaquetado con la adicidn de tres
aletas en donde la mezcla se Lleva acabo con un impul-
sor de vidrio y acero, se sugiere la sig. relacién pa-

ra el calculo del coeficiente ( h ):

MO . o 33 Re® " P,o.u(_ # )°"‘ (3.5.)
: w

e) Para calentamiento de tangues agitados en estado -
transiente donde la agitacidén se produce con una pale-
ta horizontal de longitud ¢ Lp ) la cudl estd adheri
da en una flecha central con una velocidad de rotacidn
( N ), Chilton et al (1944) proponen la siguiente

relacién para el calculo del coeficiente.

WDt

0.67 _ 0.
= 0.37Re P
K r

PRLL (3.6.)
ﬂw) ¢

f) En el caso de tanques agitados equipados con propg
Las; mezclando con un impulsor con cuatro hojas que -
tiene una inclinaciébn de 45 grados, se propone la sig.

relacién para el calculo de ( M ).
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“ht Dy 0.61 0 o4

= 084Re" P pt LA (3.7.
Hw,

g) Aspas Planas.~ Para un ( Re > 4,000) en tan-
ques enchaquetados con aspas planas, Chilton, Drew y-

Jebens proponen la sig. ecuacidén :

. ' 0.4
D0 o 53ere® PR (E (3.8.)
K Hw

La ecuacién (3.8) se puede representar graficamente

como se nmuestra en la fig. (3.3.)

R
[ / g
100 T
m P
0 =
o | 4
2 // e Chaguats
Lo /{ //
ﬂ-“‘_ 300 A P
b P
S 200 v
3 150
/
She g
* 100
80 yd B
§0 e
%
4
748
" A
0 d
40 600 1000 2000145”1;:,000 H 34 5 618 00000 J0L06
P
Re s—

11

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 lLa sig. ecuacidn:

. 0.2¢
hDv o 45 Re®o o8| (3.9)
Hw

h) Con Ancla.- Para (30 <CT Re <C 300) y un espacio -
Libre por Lo menos de ({in ) entre el ancla y la pared

del tanque se usa la siguiente ecuacién :

' o.le
hiDr _ 1.0 Re™ST prO33 F €3.10.)
K Hw

Para condiciones similares pero en un rango de ¢ 300<C

Re <C 4,000) la ecuacidn que se propone es la sig.:

hiDr = 0.38 Reo.e" Pra.n _‘u__ 0.0 (3 11 )
K Hw

Y para un (4,000 < Re <C 37,000) con un espacio Lli=

bre de Lla ( {a Smin ) entre el ancla y la pared.

hi Dr o6r _oas| A O
——==—=0.,55 Re Pr [—— €(3.12.)
K (./‘w)
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i) Agitador HeLicm‘dal.-‘Para un ( Re << 130) se reco-
mienda la sig. ecluacién para el calculo del coeficien=-
te del lado del 4&rea de transferencia de calor del pro
ceso, esto es La superficie interior del tanque encha=

quetado & la superficie exterior del serpentin interno.

! 0. o (3.13.)
Bibr . o pagre ' A |2 "(e “H
K Ao \D] D '

y en el rango de (A Re > 130) se recomienda la ecug

cidn (3.14.)

hiDr 20,238 R5™¥ p OB _J_(_)N’ ‘L_)‘"' (3.14.)
K Hw D ‘

3.2) Coeficientesexteriores para serpentines internos.

a) Turbinas con aletas planas.- Cuando se calienta %
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 <C Re < 1'500,000)

se puede utilizar :

hideo o.87 037/ D |0} [ deo |08 4
280 < 0.17 R b (D') ( )(Jcsm



EXPONENTE DE CORRECCION, 0

POR VISCOSIDAD

0.5

©
~»

Q

o
o
o

0.02

0.01
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donde ¢ n ) es el exponente de La correccién por =

viscosidad y se obtiene de la fig., ¢3.4.)

f
ik

[+ 1]

0.% 1.0 S 10 50 00 500 1,000

VISCOSIDAD  PROMEDIO

fig. 3.4, Correccidn de La viscosidad para la ec. (5.15)
Util para todas las dimensiones de tanques.

La ecuacidn anterior es adecuada para cuando el diame=-
tro del tubo esta entre (0.018 =5 4y /0y, < 0.036)

para un valor probable de viscos{dad hasta de (10,000¢p)
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8i tenemos una turbina con 4 aletas planas y tubos ver

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

o4 Q.3 o2
ht f(co = 0.09Re™*® pr0* (_jﬂ’__) (72'—) )(% (3.16)
W

b) Tratamiento adicional de aletas en las turbinas.-

Con un serpentin helicoidal interno y un impulsor con

seis hojas ocultas se propone :

.14
ADLOr .y 40 Re®™ pP% (£ (3.7
K A

c) Propelas.- Cuando la transferencia de calor en un
tanque se efectUa 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 obtige
ne de la siguiente ecuacidén :

o4
hi dco = 0078 Re”z Pf0~=5 . i (3.18)
K Hw

d) Con Paleta.- La transferencia de calor para fluidos
en recipientes con agitacidn mecdnica efectuada con una
paleta y llevdndose acabo el calentamiento ¢ enfriamien

to con un serpentin se usa la siguiente ecuacidn:

hiDr
K

' 0.4
= 0.87 RSt pyo (-}#-) (3.19)
w
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3.3) Coeficientes exteriores para tanques enchaquetados,

a) Para chaquetas anulares con mamparas en espiral para va-
lores de ( Re > 10,0000 (flujo turbulento), se usa la -
ecuacidén de Sieder~Tate; multiplicando dicha ecuacidén =
por un factor de correccidén de 1 + 3.5 ¢( -g%— ) se -

puede calcular el coeficiente exterior de la pelicula -

qbedando de la siguiente forma La ecuacidn :

’ h|09=o'02.r Re®® po® LA pe | +35 De_ (3.20)
K Hw| De

Para la regidn de flujo Llaminar ( Re < 2,100) se usa
la sig. ecuvacidn la cudl se aplica unicamente a tubos -

rectos .

D 033 .14
h’Ke =186 Re Pr (—DT_“'—) H (3.21)
 \Aw '

b) Para chaguetas sin deflectores & mamparas los coefi~-

cientes exteriores pueden obtenerse para flujo turbu-
lento y Laminar con las ecuaciones (3.20) y (3.21) res
pectivamente . En flujo turbulento para la ecuacidn (3.200
en esté caso no se hace La correccidn por diametros y

tel diametro equivalente se calcula as1:

2 2
De = [(Djo) —(ou)l/on (3.22)
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y para flujo laminar se usa la ec. (3.23)
De = Djo - Djt (3.23.)

el 4rea de flujo de la seccidn transversal ( Ax )

se calcula en base a la sig. ecuacidn :

Ax = T I:(mc)’ - (on)’] /4 <3I.24.)

La superficie del &rea de calentamiento & enfriamiento
de tanques agitados puede ser provisto por otra chaque
ta externa & bién por serpentines internos. Se prefie-
re el enchaquetado por que el material de construccién
es mis barato, es facil de Llimpiar y presenta facilidad
para la circulacidon de los fluidos; teniendo también -

una gran superficie de transferencia de calor.

Los serpentines se consideran si el enchagquetado no pro
porciona suficiente 4rea de transferencia para los fi-

nes yue requiera el proceso.



Ax

De

Dji
Dj
Dr
deo

hj
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NOMENCLATURA PARA EL CAPITULO 1III

Area de flujo de La seccion transversal ( ft% )
Didmetro del impulsor ¢  ft )

bDidmetro medio 6 central del serpentin helicoidal
interno ¢ ft ),

bDi&metro equivalente para transferencia de cator ( ¢ )

pidmetro interno de la chaqueta anular ( fi )
Didmetro externo de La chaqueta anular ( fi )
pidmetro interno del tanque. (  f¢ )

Didmetro exterior de La tuberia & el serpentin ( ¢y )

toeficiente del lado del Area de transferencia de calor del
proceso; esto es en La superficie interior del tanque encha
quetado & La superficie exterior del serpentin interno.

¢ 8Tu /7 br 1t¥ o

Coeficiente de La superficie interior de lLa chaqueta

¢ BTU 7 hr t1'oF)

Distancia del serpentin agitador ( e )

tonductividad térmica € @ru/hr f1%(°F/ #r) )

Longitud del serpentin ( te )

Velocidad de rotacién del agitador ( RPM )

Ndmero de Nusselt (Adimensiaonal) ‘

NOmero de Prandtl (Adimensional)

Nimero de Reynolds(Adimensional)

Velocidad en el serpentin helicoidal & enchaguetado ¢ 1 / hr

Ancho de la chaqueta., (ft).

b}
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Altura del Lliquido ¢ ft )
Namero de baffles 6 mamparas.

Viscosidad a la temperatura promedio del fluido ( Ib /ft hr

= Viscosidad de la superficie de La pared. ( b/ ft hr )

bensidad ¢ b 7 ft)

Espacio muerto ( Oy = D)/ 2, C ft ).

)



TANQUES AGITADOS CON CHAQUETAS.
ECUACIONES. Nu Re Pr
3.1, 3.2, 3.3, 3.4, 3.5
3,10, 3.11, 3.12, 3.13, by oyl & i e e
3.14, 3.17, 3.19.
t 2
L] 36, 3.7, 3.8, 3.9, hy D /K P G
o
1
3.15, 3.16, 3.18, hy deo /K oy ¢}
PARA LA CHAQUETA.
3.20, 3,21,
. b0,k Vo,P i ¢ Mk
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CONCLUSIONES

Esta tesis se ha preparado para que sirva como obra de
consutta a todos aquellos que desean Llevar a cabo esty

dios fisijcoquimicos sobre plantas de alimentos.

El problema de transferencia de calor se presenta casi

sin. excepcién 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
esti tesis mostrar los fundamentos en el tema especffico

de conveccidn . Se generaliza en primer lugar, no por que

B
N

la discusién de cada caso individual se extendiera excesi
vamente, sinc mids bién por que la solucidn de un problema
general encierra La aplicacion y el dominio de los princi

pios fundamentales sobre (os que descansa todo el edificio.

En segundo lugar, por que la solucién de un problema espe
cifico es casi siempre fécil, cuando se manejan con soltu-
ra Los principios fundamentales.

A causa del excesivo nUmero 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 mds insospechados; expresandose a menudo los -
resultados, en forma poco comtn, por Lo que es importante
tener en cuenta que las propiedades termodindmicas de los
alimentos se ven afectadas por una gran variedad de situa
cidnes, principalmente ambientales, repercutiendo esté en
el mecanismo de transferencia de calor; y por ende preség
tandose una problematica para La evaluacidén de las propie
dades de los alimentos ya que no se puede generalisar tan
tfacilmente, debido a las influencias a las que estdn suje
tas dichas propiedades.

Los datos se presentan en forma homogenea con el fin de =
hacerlos comparables , ddndoles por una parte consistencia
y por La otra poniendo a La disposicién del Ingeniero in-
formacién rdpida para lLos proyectos. En muchos casos las
ecuaciones no representan los resultados de una investiga
cidn aislada, sino datos concordantes que proceden de di
versas fuentes, tratando de tamizar en glguna forma la -

gran cantidad de opiniones publicas.

Se hace especial énfasis en aquellos casos que se presu-
me ocurriradan con mayor frecuencia en la industria escigi
da como la aplicacidén preferente: La alimentaria.

Este trabajo, adicionado a trabajos semejantes en lLos o-
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tros dos grandes tipos de mecanismos de transferencia : -
CONDUCCION Y RADIACION, constituird una notable fuente de
informacidn pra el andlisis y el disefio de equipos de -~

Transferencia de Calor.
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Propiedades Fisicas de Alimentos

Para liquidos, pastas, pures, y soluciones similares.

B Cator Especifico, ( Cp )
8 Conductividad Térmica( K
@ Viscosidad . p
§ Densidad ' L /p )



APENDICE DE PROPIEDADES DE ALIMENTOS LIGUIDOS.

0 Calores especificos ( Cp ) de liquidos.
TABLA A-1 Calores especificos de alimentos entre 32 y 212 %F
ALIMENTO CONTENIDO DE AGUA EN % CALOR ESPECIFICO ( Cp
( BTU/ZIb °F )
SOPAS
Sopa Catdosa 0.74
Sopa de Col 0.90
Sopa de Guisantes 0.98
Sopa de Papa 88 0.94
GRASAS
- Mantequilla 14-15.5 0.49-0.51
7 Margarina 9-15 0.42-0.50
Aceite Vegetal 0.35-0.45
BEBIDAS
Crema 45-60% 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
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TABLA A-2 Calores especificos de alimentos.

TEMPERATURA CALOR ESPECIFICO

ALIMENTO T ¢ %) € Cp ) C(BTU/Ib °F)
Aceites Vegetales 0.35-0.45

. 40.0 0.550
Mantequilla 14-15.5 0.49-0.51
Margarina 0.460
Pure de Platano 76.0 0.875
Jugo de Naranja 0.0 1.100
Crema de Manzana 91 0.96
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TABLA A-3 Calores especificos de alimentos.

CALOR ESPECIFICO TEMPERATURA
PRODUCTO.

¢ Keal / kg °C ) °p 0
Agua 1'0 32 0
Cloruro Sédico 0's 35 2
Acido Acético 0's2 68 20
Alcohol Etilico 0'ss 68 20
Glicerina 0'58 68 20
Aceite de Oliva 0'48 68 2u
Leche 0'93 68 20
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TABLA A-4 Calores especificos de algunos alimentos.

PUNTO DE CONGELACION PORCENTAJE DE CALOR ESPECIFICO

13 0 AGUA por encima de por debajo de
ALIMENTO congelacidn congelacion

( Kcal/ kg °C ) ( Kcol/ kg °C )

Varios.
Cerveza 28 =2 92 1.0 0,48
Huevos 27 -3 0,76 D.4
Helado 27-0 -3.18. 58-66 0.78 0,45
Leche 31 -1 87 0.93 0.49
Agua 32 Q 1.0 0,49
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Los calores especificos y las conductividades térmicas
de Los alimentos se pueden estimar si se conoce su por

centaje de agua, el cudl se representa por P :

l Calor especifico.

(P/100) + 042 (100~P)/100 ( Kcal/kg®°C ) por encima del
punto de congela~
cidn.

"

0.5 P/100) + 0.2 €100-P)/100 (Kcal/kg °C ) por debajo
del punto
de congela

cidn.,

B Conductividad térmica.

€2.1P/100) -+ 0.22 (100-P)/100 ¢ Kcal/mhr °C ) por debajo
del punte

de congela-
cibn.

(0.48P/100) + 0,22¢100-P)/100 (Kcol/mhr °C ) por arriba
del punto de
congelacidn.

ver tobla A- 4
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TABLA A-5 Calores especificos de alimentos liquidos arriba del punto de congelacién.

«Cc )
ALIMENTO ¢ Keal/ kg °C

Lteche entera "0.920

Nata de leche 0.948

Huevo entero . 0.738
Soluciones de azuca a 21°¢C

5% 0.970

10% 0.939

15% 0.920

20% 0.860
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TABLA A-6 Calores especificos.

% del
contenido de agua

Rango de temp.

Calor especifico ( Cp )

¢ % ( Keal / kg °C )

ALIMENTO

Arriba del pto. Abajo del ptc

de congelacion de congelacior
Jugo de manzana 0.891
Crema de manzana 0.910
Aceite de castor 20 0,435
Jugo de cereza 0.920
Aceite de acitron 5.6 0.437
Crema azucarada 75 0.850 0.499
15% de grasas 0.920
30% de grasas 0.929
40% de grasas 73 0.850 0.401
60% de grasas . 0.991
40-60% de grasas 57-75 0-100 0.731

0.781
Crema agria 57-73 0.700 0.301
Helado de crema 58-66 0.781
Jugo de uva 4.4-32.2 0.910
Leche 87.5 9.929 0.490
Leche azucarada 87.5 0-100 0.920 ’
Nata de lLeche 91 0-100 0.951

0.960

91 0.951

Oleomargarina 15.5. 0.320 0.251
Jugo de naranja 4, 4-32.2 0.929
Jugo de fresas 4.4-32.2 0.951




B Conductividades Térmicas C K ).

TABLA A-7 Conductividad Térmica.

ALIMENTO TEMPERATURA (UF) %HUMEDAD CONDUCTIVIDAD TERMICA
(BTU ft /he 112 °F )
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Crema de manzana 72.5 0.4
Pure de platano 60 0.4
Mantequilla 0.114 15 40
Miel 36 12.6 0.29
Jugo de Pera 68 84.7 . 0.318
Margarina ) 44 ' 0,135
Leche condensada 80 . 80 0.31

Leche concentrada
con 2.5% de grasa

inicial. 68 0,292
Nata de leche 34.7 0.311
Aceite de cacahuate 39 ’ . 0.097"

Agua 50 100 0.368




- 107 -

TABLA A-8 Conductividades Térmicas
PRODUCTO CONDUCTIVIDAD TERMICA TEMPERATURA
C BTU 1/ t0F) ( Keal/m hr °C ) % ) %)
Agua 0'343 0's1 32 0
120 50
0'393 0's9 212 100
Cloruro sdédico(22%) 0'31 0'46 35 2
Acido acético 0'099 0%143° 68 20
Alcohol etflico 0'105 0'156 68 20
Glicerina 0'16 04238 68 20
Aceite de oliva 0'097 0'144 68 20
Aceite de semilla de
colza 68 20
Aceite de semilla de
soja 86 30
Sebo 150 65
Leche 68 20
Leche (desnatada) 77 25
Crema: 20% de grasa 37 3
30% de grasa 37 3
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TABLA A-9 W Conductividades Termicas de Alimentos.

ALIMENTOS TEMPERATURA CONDUCTIVIDAD TERMICA ¢ K )
TR CBTU f1/hr f120F )

Miel 36 0.290
Jugo de Manzana 68 0.323 (87.42% hum)
Jugo de Pera 6 0.318 (84.7% hum)
Leche concentrada 6 0.292
Leche condensada 8c 0.310 (80% hum)
Jugo de manzana

1.351 (indice de refraccién 68 0.323

1.351 a 20 c.) 176 0.365

1.380 68 0.292

1.380 176 0.326

1,648 68 0.225

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

Continuacidn ##
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Continuacién de la TABLA A-9

ALIMENTOS TEMPERATURA CONDUCTIVIDAD TERMICA ( K )

T (°F) CBTU ft/he 29 )

Productos de leche

Leche entera fresca 34.7 0.320

3.6% de grasa.
68 0.318
122 0.339
176 0.355

Leche de vaca 97.4 0.302
98.9 0.310
97.4 0.310

Leche fresca con 90%

de agua y 3% de grasas 72.7 0.330
5.4 0.328
98.1 0.346
123.3 0.356

Leche condensada con 90%

de agua. 75.6 0.332
105.7 0.347
139.2 0.357
172.8 0.366

Leche condensada con 80%

de agua . 79.9 0.308
104.9 0.322
139.0 0.338
173.5 0.347

Leche condensada con 67%

de agua. 73.2 0.272
405.2 0.291
140.0 0.298
173.7 0.304

Continuacién HH
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Continucacién de La TABLA A-9

ALIMENTOS TEMPERATURA CONDUCTIVIDAD TERMICA ( K )

T (°F) CBTU I /he (12°F )

Leche condensada con 50%

de agua. 78.8 0.187
103.8 0.196
139.1 0,206
173.1 0.210

Leche evaporada con 25%

de grasas. 34,7 0.306
68 0.322
122 0.342
176 0.358

Leche evaporada 34.7 0.281
68 0,292
122 0,313
176 0.327

Nata de Leche con un X

de grasas menor de 1 34.7 0.311
68 0.328
122 0.350
176 0.367

Leche desnatada 96.5 0.332
97.8 0.332

Crema 99.5 0.178
99.8 0.181

Suero de Leche con 0.0%

de grasas. 34.7 0.313
68 0.328
122 0.349
176 0.370

Continuacidn #W
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Continuacion de la TABLA A-9

ALIMENTOS TEMPERATURA CONDUCTIVIDAD TERMICA ( K )
T °p ¢ BTU 11/ he 1i2oF
Aceite de risino, 68 0,104
212 0.100
Aceite de higado de
bacalao 93.1 0.096
97.0 0.099
Aceite de cascara de
Limén 42,8 0.098
Aceite de nuez moscada 39.2 0.090
Aceite de olivo 84 0.097
120 0.096
212 0.094
68 " 0.097
212 0.095
60.1 0.109
Aceite de amapola 39.2 0.097
Aceite de ajonjold 39.2 0.101
Aceite de olivo de almendra 39.2 0.102
Soluciones de azucar
Concentracién de X en peso
Soluciones de glucosa
10.1 34.7 0.312
68 0.327
122 0.347
176 0.370

Continuacidn W¥
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Continuacién de la TABLA A-9
ALIMENTOS TEMPERATURA CONDUCTIVIDAD TERMICA ( K )
T °p (BTU N /he 12 F )
Soluciones de glucosa

Concentracion de X en

peso

20.0 34.7 0.294
68 0.309
122 0.330
176 0,348

30.0 34.7 0.276
48 0.292
122 0.311
176 0.326

39.9 34,7 0.258
68 0.272
122 0.290
176 0.306

Soluciones de sacarosa

00.0 32 0.326
50 0.336
68 0.346
86 0.355
104 0.362
122 0.370
140 0.376
158 0.383
176 0.388

10.0 32 0.309
50 0.318
68 0,327
86 0.336
104 0.343
122 0.350
140 0.356
158 0.363
176 0.368

Continuacién ¥
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Continuacidn de la TABLA A-9
ALIMENTOS TEMPERATURA CONDUCTIVIDAD TERMICA ( K )
1% CoTu ft /e 12OF )
Soluciones de sacarosa

Concentracion de X en

peso.

20 32 0.292
50 0.300
68 0.309
86 0,316
104 0.324
122 0.330
140 0.226
158 0.342
176 0.347

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

tontinuacién
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Continuacién de la TABLA A-9

ALIMENTOS TEMPERATURA CONDUCTIVIDAD TERMICA ( K )
TR CBTU /b i oF
Soluciones de sacarosa
Concentracion de X en
peso.
50 32 0.238
50 0.246
68 0.252
86 0.259
104 0.264
122 0.270
140 0.276
158 0.280
176 0.284
60 32 0.221
50 0.228
68 0.234
80 0.240
104 0.242
122 0.250
140 Q.255
158 0.260
176 0.263
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TABLA A-10 Viscosidades de Liquidos.

ALIMENTO TEMPERATURA VISCOSIDAD
- ) o € 1h/ 1 seg ) (Centipoises)
Agua 32 0 1.21 x 10 1.79
120 50 3,75 x 10 0.56
212 100 1.88 x 10 G.28
Sacarosa :
Soluble al 20% 70 21 1.29 x 10 1.92
176 80 3.98 x 10 0.59
Soluble al 60% 70 21 4.04 x 10 60,2
. 176 80 3.646 % 10 5.42
203 95 2.51 x 10 3,73
Cloruro sédico
¢ 22%) 35 2 1.8 x 10 2.7
Acido acético 68 20 8.2 x 10 1.22
Alcohol etilico 68 20 8.1 x 10 1.2
Glicerina 68 20 5.6 x 10 830
Aceite de oliva 68 20 5.6 x 10 84
Aceite de semilla
de colza 68 20 7.9 x 10 118
Aceite de semilla
de soya 86 30 2.7 x 10 40
Sebo 150 65 1.2 x 10 17.6
Leche 68 20 1.4 x 10 2.12
Leche (descremada)| 77 25 9.2 x 10 1.4
Crema 20% de grasal| 37 3 4,16 x 10 6.2
30% de grasa| 37 3 9.4 % 10 13.8
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TABLA A=-11 Viscosidades de Alimentos,

ALIMENTO TEMPERATURA VISCOSIDAD
T (%0 ¢ g X10 Poises)
(Poised= .gr / cm.seg.)
ACEITES:

Semilla de algodén
Semitla de alg. hidrog.
Risinc.
Colza
Cacahuate
(acahuate endurecido
" " otro tipo

ir " n "

Oliva
ACIDOS GRASOS

Palmitico
Estedrico
Oleico

Metil oleato
Etil oleato
Propil oleato

POLIALCOHOL:
Glicerol

PRODUCTOS ALIMENTICIOS :

Catsup

Mayonesa

Miel

Mostaza
Oleomargarina
Espuma de proteina

20
20
20
20
20
30
40
50
20

90
90
30
30
30
30

30

30
10
30
30

30

70.4
g.012
986.0

0.163
0.0241
0.029¢4
0.0311
0.0330

84.0

0.00s
0.006
0.0230
0.004%
0.0052
0.0059

0.005¢9

0.08
0.630
11.00
0.250
0.720
1.000

Continuacidn ##




Continuacidn de La TABLA A-11

ALIMENTO TEMPERATURA VISCOSIDAD
T (°0) ( p X10 poises)
(gr / cm.seg.)
SOLUCIONES DE SACAROSA:
Solucidn al 20% 20 0.0020
" "o25% 20 0.0025
" "o30% 20 0.0032
" " 35% 20 0.0044
" "o40% 20 0,0062
" "45% 20 0.0095
" " 50X 20 0.0155
" " 55% 20 0.0283
" " 60% 20 0.0589%
" "o65% 20 0.1482
" " 70X 20 0.4850
" "ooT5% 20 2.3440
LECHE: (disoluciones de acuosas)
(ganado Guernsey a 25 %
( %X de leche)
100 . 0,001457
90 0.001381
80 0.001319
70 0.001258
50 0.001143
20 " 0.000993
0 0.000894

Continuacién ##




Continaucidn de lLa TABLA A-11

VISCOSIDAD
ALIMENTO C X 10 poises)
(gr / cm.s5eg.)
LECHE DESCREMADA :
(Almacenada a 4 - 6 %¢)
Dias de almacenamiento :
1 0.001433
3 0.001467
] 0.001521
9 0.001525
15 0.001551
21 0.001555
AGUA TEMPERATURA
T (°0)
10 0.0013060
15 : 0.0011380
20 0.0010010
25 0.0008901
30 0.0007974

FLUIDOS NO NEWTONIANOS

rr n-t
T ocKo

} Caparente) =

Donde: = T = esfuerzo cortante en dinas

cn
coeficiente de viscosidad del ftuido

u

Lta razbn del esfuerzo en seg.

==l = indice de comportamientc del fluido.

continuacidn ##H
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Continuacidn de ta TABLA A-11

ALIMENTO TEMPERATURA CONSTANTES REOLOGICAS.

T %0 ' K
Compota de manzana 24 0.065 0.500
Jugo de tomate :

5.8% (8.T.) 32 0.590 0,220
12.8% " 32 0.430 2.000
16.0% " 32 0.450 3.160
25.0% " 32 0.410 12.90
30.0% " 32 0.400 18.70

Puré de plétano 24 0.460 6.500
Sopas y salsas 12.8 0.510 3.6 - 5.6
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TABLA A-12 Constantes Rehologicas de la ley exponencial para el jugo de naranja.

PRODUCTOS DEL JUGO DE CONSTANTES REOLOGICAS. TEMPERATURA
NARANJA ¢ n ) « K T (°0)
Concentrado 0.68 18.9 0
0,584 11.9 1.5
Concentrado 0.542 18.0 0
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
0.78 1.40 30
1.00 0.175 45
0.79 0.790 45
0.78 1.200 45




TABLA A-13 Viscousidades de fluidos newtonianos.

FLUIDOS NEWTONIANOS TEMPERATURA VISCOSIDAD (/l )
T (%0 [(gr lem, seg.)](poises)
Sacarosa 20 20% 00.02
20 40% 00.06
20 60% 00.58
20 70% 04.8
Leche 20 00.0146
Aceite comestible 20 00.7
Aceite para freir 25 00.73
80 00.30
Jugo de manzana 27 20%rix 00.21
27 60°Brix 00.3
Crema 3 20% Grasa 00.62
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En base a la ley exponencial de otros modelos  reolo-
gicos para fluidos alimenticios no- Newtonianos se re
comienda ta siguiente expresién para el calculo de la

viscosidad.:

T=¢+bD"

donde
C = es el valor producido
b = es el indice de consistencia.
n = es el indice de comportamiento del fluido

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

CONSTANTES KREOLOGICAS.

ALIMENTO TEMPERATURA ( c ) ( b ) n
T 0 (qr/seoz cmn) (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 sélidos 22.5 0.486
27 45.8 sélidos| 35.5 0.479
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TABLA A-15 Viscosidad de los liguidos.

ALIMENTO TEMPERATURA COEFICIENTE DE VISCOCIDAD
T (%) EN CENTIPOISES.
Aceite de risino. 10 2420
20 986
40 231
Alcohol etilico 0 1.77
10 1.45
20 1.19
40 0.86
Aceite de Llinaza.
crudo 10 58.0
30 331
50 17.6
70 1.6
Alcohol metilico i} 0.813
20 0.591
Aceite de olivo 10 138.0
20 84.0
40 36.3
Aceite de soya 30 40.6
50 20.6
azucar 1125 190,000
Esencia de trementina 0 2.25
20 1.49
30 1.27
Agua. 0 1.60
20 1.01
40 0.7
60 0.49
80 0.36
100 0.26
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# DENSIDADES.

TABLA A-16 Densidades de liguidos.

LieuInos TEMPERATURA DENSIDAD ( f )
) o /13 ¢ kg /m3)
Agua 32 0 62.6 1000
120 50 61.7 988
212 100 60 960
Sacarosa sol 20% 70 21 67 1070
176 80
sol 60% 70 21 80 1290
176 80
203 95
Cloruro sddico 35 2 77.4 1240
Acido etilico 68 20 65.5 1050
Alcohol etilico 68 20 49.2 790
Glicerina . 68 20 78 1250
Aceite de oliva 68 20 57.4 910
Aceite de semillas
de colza 68 20 57 900
Aceite de semilla
de soya 68 30 57.4 910
Sebo 150 65 57 900
Leche 68 20 64.3 1030
Leche (descremada) 77 25 65 1040
Crema 20% de grasa 37 3 63 1010
30% de grasa 37 3 62.4 1000
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TABLA A-17 Tabla de Densidades.

ALIMENTO

TEMPERATURA
T 0

DENSIDAD

(gr/emd

Aceite de risino.

Alcohol etilico

Aceite de linaza crudo

Alcohol metilico

Aceite de olivo

Aceite de soya

Azucar
€Esencia de trementina

Agua

10
20
40

0.969

0.791

0.942

0.810
0.918

0.87

1.00
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Continuacidén de La TABLA A-18

ALIMENTO

GRAVEDAD ESPECIFICA
( Sr.gr. )

Huevo entero

Jarabes de azucar

Jarabes de maiz

Jugo de ciruela

Jugo de naranja concentrado

Leche entera

Leche descremada

Miel
Miel cocida

Sacarosa

sal
Vino

solucidn
solucidn

solucidn

60 Bx
68 "
76 "
41 Be
45 *

20%
60
22%

0.500
1.290
1.340
1.390
1.3°0
1.420
1.000
1.100
1.030
1.040
1.500
1.200
1.070
1.290
1.240
1.000

TABLA A-19 Valores

de Densidades.

PRODUCTO gravedad especifica.
( Sr. gr. )

Aire 0.0012

Aaua 1.00

Yapor de agua 0.000¢6

Leche entera 1.032

Natas de leche 1,035

Grasa de Leche 0.9

Leche condensada 1.16

Leche evaporada 1.066
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TABLA A-19 Densidades de alimentos liquidos.

Oliva
Palma
Sabalo
Semilla de
Semilla de
Semilla de
Semilla de
Soya
Vegetal

algodén
amapola
girasol
the

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

ALIMENTO GRAVEDAD ESPECIFICA.
ACEITES 3 ¢ Sp. ar )
Ajonjoli 0.921-0.925
Almendra 0.914-0.921
Batatao 0.922-0.931
Cacahuate 0.917-0.926
Cerdo 0.913-0.916
Coco 0.926
Colza (nabo silvestre) 0.913-0.917
.Estearinas de semillas de algodén 0.918-0.923
Grasa de leche 0.930
Lardo 0.960
Linaza 0.930
Maiz 0.921-0.928
Mostaza blanca 0.912-0.916

Catsup

Cerveza

Clara de huevo batida con azlcar
Crema 20% de grasa

Crema 307% de grasa

Emulsién de carne

Grasa

Glucosa

Glicerina

0.9

1.1

1.000
1.000
1.010
1.000
1.000

-0.97

1.6420
1.250
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TABLA A-20 Propiedades: del agua.

TEMPERATURA VISCOSIDAD CONDUCTIVIDAD DENSIDADC /)
T (°F) (centipoises) ¢ BTU 11/t ) YT
32 1.794 0.320 62.42
40 1.546 0.326 62.43
50. 1.310 0.333 62.42
60 1.129 0.340 62.37
70 0.982 0.346 62.30
80 0.862 0.352 62.22
90 0.764 0.358 62.11
100 0.682 0.362 62.00
120 0.559 0.371 61,71
140 0.470 0.37¢ 61.38
160 0.401 0.384 61.00
180 0.347 0.388 60.58
200 0.305 0.392 60.13
220 0.270 0.394 59.63
240 0.242 0.396 59.10
260 0.218 0.396 58.51
280 0.199 0.396 57.94
300 0.185 0.396 57.31




TABLA A-21 Propiedades del aire y agua.

TEMPERATURA CONDUCTIVIDAD TERMICA VISCOSIDAD CALOR ESPECIFICO DENSIDAD
Co | Co | (BrunthF) | (kom/m wOF) | Cl/mhed CcP ) | (BTU ZIb °F ) o/’ | ¢ gn )
Al RE
=100 | -73 0'0109 0'0162 0'0328 0'0136 0'238 0'110 176
0 -18 0'0133 0'0198 0'0400 0'0165 0'239 0'086 136
32 0 00140 0'0208 0'0420 0'0172 0'240 0'081 1129
100 38 020154 0'023 0'0462 0'0171 0'240 0'071 1114
200 | 93 0'n174 0'026 0'0520 0'0215 01241 0'060 | 0'96
300 | 149 0'0193 0'029 0'058 0'024 0'248 0'052 0'83
400 | 204 0'0212 0'0315 0°'066 0'026 0'245 0'046 0'74
AGUA
32 0 0°33 0'49 4'54 1'87 1'01 62 1'0
40 4 0'33 0'49 370 1'53 1'01 62 1'0
60 16 0'34 0'51 2'74 1'16 1'00 62 1'0
80 27 0°'35 0'52 2'10 n'ar 1'00 62 1'0
100 38 036 0'54 1164 0'68 1'00 62 0'99
150 66 0'38 0'57 1'05 0'43 1'00 61 0'98
200 93 0'39 0'58 0'73 0'30 1'00 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 dnguy

los Chevron de la siguiente manera..

P 32 p o= 450,
P 31 £ = 60°,
P22 B = 60°,
P 01 A = 60°.

Placa con corrugado cruzado,

Jp. Angulo .chevron.

{a) (b)

Placa PLana con Corru Dibujo que muestra como se ve
gado cruzado. la ptaca cuando se rota 180 .
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