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INTRODUCCION 

En los Últimos anos se ha venido observando entre los estu-­
diantes de Ingeniería Quimica y de los mismos Ingenieros un fer­
viente uso de calculadoras programables y más recientemente el em­
pleo ~e microcomputadoras; permitiendo con éstas: el desarrollo de 
nuevas tecnologias, la integración de subsistemas que anteriormen­
te se despreciaban para facilitar las cé.lculos y la reducción del 
tiempo de resolución de problemas. De esta forma, la Computación 
ha participado de manera directa para el desarrollo de las diver-­
sas áreas de la Ingenieria Quimica; sin embargo dentro del estudio 
de la Transferencia de Calor esta participación no ha sido tan -
profunda en estos tres aspectos, y se concreta a reducir los algo­
ritmos de resolución de los diversos problemas de Transferencia de 
Calor en métodos iterativos en donde la suposición y verificación 
de valores son efectuados por la máquina o por métodos muy firios -
(especificos y exactos) que no permiten la trascendencia y un con­
tinuo desarrollo de esta rama. Este retardo o pasividad es cons~ 
cuencia en gran medida de los estudios desarrollados desde los 
anos treinta, los cuales permitieron obtener métodos y ecuaciones 
a partir de las cuales se lo~ran muy buenos resultados y cuya difi 
c:u.ltad principal radica en la secuencia iterativa (tediosa) que la 
Computación solucionó y por consiguiente la dejó en un conformismo. 
El presente trabajo busca el presentar un método nuevo, cuyas ca­
racteristicas sean la sencillez y generalidad mediante la simplifi 
cación de las ecuaciones de Transferencia de Calor mAs empleadas y 
en el cual se pueden distinguir claramente la influencia de las di 
ferentes variables que intervienen en la Transferencia de Calor 
por convección y en donde la Computación es un apoyo para el desa­
rrollo de esta metodologia. 

La Información que documenta y fundamenta este trabajo se ba­
sa en una exnaustiva recopilación bibliográfica en la que se estu­
did y analizó un grán número de referencias que son las que. origi-
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naron. fundamentaron y desarrollaron la Transferencia de Calor. 
En el Capitulo I se presentan los fundamentos de la Transferencia 
de Calor mostrando los aspectos esenciales de ésta y profundizando 
en los aspectos que resultan ser los más importantes para una com­
prensión clara de lo que representan los Coeficientes de Transfe-­
rencia de Calor en las diferentes maneras en que se presenta como 
Convección; permitiendo con ésto a los estudiantes una idea compl~ 
ta de este mecanismo. 

En el Segundo Capitulo se encuentran diferentes ecuaciones 
que permiten calcular los Coeficientes de Transferencia de Calor -
por c0nvecci6n para una gran cantidad de condiciones y situaciones 
que se pueden encontrar en los diversos equipos que presentan este 
fenómeno; haciendo incapie en las variables que en mayor medida in 
fluyen y la forma en que son consideradas dentro de los diferen-­
tes números adimensionales que representan la Transferencia de Ca­
lor. 

Los fundamentos y bases para efectuar la simplificación son -
establecidos en el Tercer Capitulo; mostrando su validez y genera­
lidad. al ejemplifi"carse en once diferentes ecuaciones que repre-­
sentan los casos más comunes que se encuentran en la evaluación de 
los Coeficientes de Transferencia de Calor. obteniendose seis. modg 
los en los cuales se presentan constantes que serán especificas P.2. 
ra cada liquido y que en el siguiente capitulo son obtenidas para 
quince líquidos diferentes. 

Finalmente en el Quinto Capitulo se muestra el empleó y la 
versatilidad que presenta este método tanto para un uso escorar CQ 

mo profesional y por último. el Sexto Capitulo compara los dife-­
rentes resultados que se obtienen, con cada una de las metodolo-­
g!as existentes para presentar las conclusiones sobre el objetivo 
de este trabajo. 



CAPITULO I 

FUNDAMENTOS 

Introducción: 

El concepto de temperatura procede históricamente del deseo -
del hombre de cuantificar de alguna manera, la sensación fisica de 
'calor' o de 'frio', para lo cual se construyeron los termómetros 
colocando columnas de mercurio dentro de banos (generalmente mez­
clas de gas-liquido y de liquido-sólido en equilibrio) cuyos valo­
res numéricos se fijaban arbitrariamente para que posteriormente -
se dividiera la dilatación de la columna de mercurio en tantas seg 
ciones corno se deseara o se requiriera en la escala. De esta ma­
nera, el concepto de temperatura evolucionó desde una forma de ex­
presar una sensación f isica hasta indicar la cantidad de energia -
térmica que se localiza en un determinado lugar. 

Desde los fines del siglo XVIII e inicios del XIX es aceptada 
cientificamente la concepción de calor como energia en tránsito en 
virtud de una diferencia de temperaturas. Posteriormente este -
concepto ;se amplió indicando que dicho tránsito es a través de una 
frontera desde un punto a una elevada temperatura (fuente) hasta -

' ;· 

otro punto a una menor temperatura (receptor). 

Actualmente se entiende que la fuerza generadora de una tran~ 
ferencia de energía térmica es la diferencia de temperatura y a la 
forma de energia que se transfiere de un punto a otro como result,!! 
do de dicha fuerza, es el calor. 

Asi: 

Calor [Q] es la cantidad de energta térmica que atravieza la pared 
de un subsistema generado por un gradiente de temperatu 
ra para lograr un equilibrio en el sistema al' que pertene: 
ce dicho subsistema. 

A partir de la concepción anterior, la expresión matemática -

para el calor es: 



En donde: 

gQ, dT 
dO • - KAd)( 

Q • cantidad de calor. 
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... e 1.1 > 

O • tiempo en que transcur['e la transfe['ancla de calor. 

K • constante que se encuentra en función del medlo y modo en que se 
transfiere el calor. 

A • área expuesta a la transferencia de calor. 

T • temperatu1·a en un punto determinado del cuerpo o substancia. 

x • longitud de la trayectoria del calor. 

El acuerdo usual con respecto a los signos establece que los 
valores numéricos de Q se consideren positivos cuando el flujo de 
energia térmica se agrega al subsistema y como negativos cuando S.f! 

len de éste. 

1.- Mecanismos de transferencia de Calor. 

Se conocen tres formas fundamentales de transferencia de ca­
>lor: conducción, convección y radiación. 

·Los tres mecanismos de transferencia de calor se pueden efec­
tuar al mismo tiempo, y es recomendable tomar en consideración la 
transferencia de calor por cada uno .de éstos, en cada caso partic~ 
lar; sin embargo, para un fenómeno dado se pueden considerar sola­
mente el mecanismo que controla el proceso como una muy buena apr2 
ximación. 

a) Conducción. 
La conducción es la transferéncia de calor a través de -

una substancia (ésta puede encontrarse en cualquier estado fisico) 
dándose dicha transferencia de una parte de ésta, a otra de ella -
misma; o bien entre dos substancias diferentes que se encuent:ran -

en contacto fisico entre si. 
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b) Convección. 
Es la transferencia de calor de un punto a otro mediante 

~n fluido (gas o líquido) en movimiento, al efectuarse el contacto 
de la superficie de un sólido con un fluido. 

Se conocen dos formas de convección: 
- Convección natural o libre que se da como consecuencia del 

movimiento del fluido, generado por la diferencia de densidades c2 
mo resultado de una diferencia de temperaturas. 

- Convección forzada cuando la transferencia de calor se da 
con elevadas velocidades del fluido, producidas comúnmente por me­
dios mecfmicos. 

c) Radiación. 

La radiación es la transferencia de calor de un punto a 
otro que no se encuentran en contacto y se lleva a cabo mediante 
ondas (movimiento ondulatorio) a través del espacio sin requerir 
un medio propiamente. 

En la mayor1a de los casos de transferencia de calor que se -
encuentran en la práctica .industrial de la Ingenieria Qu1mica se -
presenta con gran frecuencia el flujo de calor desde un fluido a -
otro, pasando a través de una pared. El calor que se transmite 
puede ser el calor sensible debido al incremento o a la disminu­
ción d.e la temperatura de un fluido; o bien,. al calor latenl;e que 
se genera en los cambios de fase, siendo .de esta forma, el mecani~ 
mo de convección el que se ha estudiado de manera más profunda. 

2. - Convección. 
La transferencia de calor por convección.se debe al movimien­

to de un flµido en presencia de un gradiente de temperaturas y so­
bre este fenómeno se han realizado numerosos estudios, tanto expe­
rimentalmente como analíticamente. 
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En los procesos de convección el flujo de calor es directameu 
te proporcional a la diferencia de temperatura entre la pared y el 
seno del fluido y el área de transferencia de calor. 

q 

PEUCULA DE FLUIDO. 

FLUIDO 

TP:TEMPERl'TURA 
DE PELICULA 

TP__,~.¡;,•••''N!'~. 

\j 

FLUIDO FRIO. 

TS• TtMPERATUl'A DE l'ARED. 
O SUPERFICIE. 

OE 

PELICULA DE FLUIOO. 

Flo.1.1 GRADIENTES DE TEMPERATUftA PARA EL FLUJO 
CONSTANTE POR CONDUCCION Y CONVECCION. 

Por lo cual se definió una 'constante de proporcionalidad' 
que se conoce.como "Coeficiente de Pelicula de Transferencia de C! 
lor" o "Coeficiente de Convección" denotado por la literal 'h' 
y cuya definición y determinación depende de la temperatura, que -
se utilice para la evaluación del flujo de calor (Temperatura del 
fluido masivo, Temperatura de la linea central, Temperatura prome­
dio de la película o alguna otra temperatura de referencia); sin -
embargo la expresión más generalizada es a partir de la Ley de -
Newton del enfriamiento: 

\j ... ( 1.2 ) 
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3. - C·Jeficiente de Transferencia de Calor. 

De acuerdo a lo anterior, el concepto de coeficiente de tran~ 
misión de calor 'h' es la facilidad que presenta un medio al flu­
jo de calor y por ende su valor depende de la geornetria del siste­
ma, del flujo del fluido y de las propiedades fisicas de éste; las 
cuales a su vez dependen de la temperatura del fluido. Este úl­
timo punto es lo que puede distinguir a un coeficiente de otro que 
se emplea ~ un mismo proceso y que corno se comentó anteriormente, 
es función de la temperatura con la que se defina a dicho 'coefi-
ciente'. A su vez demuestra que el coeficiente de transferencia 
de calor "no es una constante" propiamente dicha, sino un "coefi­
ciente de proporcionalidad", para condiciones especificas (puntua­
les). Asi, el coeficiente de pelicula sólo es útil cuando exis­
te una relación cuantitativa entre estas variables y el coeficien­
te (no constante). Dichas relaciones o correlaciones pueden pr2 
venir de análisis teóricos o experimentales, o de una combinación 
de ambos; tales como el análisis dimensional, la investigación ex­
perimental o analogias entre la transferencia de calor y la de mo­
mentu.m. 

El análisis dimensional consiste en obtener relaciones adimen 
sionales entre los diversos parámetros que se estima afecten el f,!! 
nómeno en estudio. En el caso de transferencia de calor los re-

_sultados se expresan en términos del número de Stanton (h /Cp G), 

St • ·,P ( Re, Pr, L/d, µ¡µ 5 ), o del número de Nusselt (hd /k), que a su 
vez es: Nu • l¡l1 ( Re, Pr, L/d, µ/µ 8 ) y los cu~les posteriormente se-­
pueden expresar como ecuaciones dimensionales, con términos aqrup~ 
dos o como funciones particulares de la temperatura. 

Las técnicas matemáticas empleadas son: 

a) Algebraica. 
- Método de Rayleigh. 
- Teorema n de. Buckingham. 

b) Ecuaciones diferenciales. 
\ 

c) Similitudes geométricas, cinemáticas y dinamicas. 
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a) Método de Rayleigh. 
El método de Rayleigh se basa en la concepción de que, 

si participan n cantidades Q1. Q , Q3, ... Qn en un fenómeno dado, su 
dependencia mutua, para los fines del análisis dimensional, se PUQ 

den expresar como un producto de potencias del tipo: 

Q - K Qª2 ¡;¡"i "'• ,- 2 3 ... Gln ( 1.3 ) 

en donde; K es una constante carente de dimensión, que represen­

ta la relación numérica existente entre las distintas cantidades -
~ bajo el sistema dimensional establecido. 

En esta ecuación, se puede considerar que GJ1es la cantidad de 
mayor interés; aunque esta interpretación no es esencial para el -
método. Las cantidades Q incluirán todas las variables que se 
sabe que intervienen en el fenómeno y además, todas las constantes 
dimensionales, ya sea exigidas por el sistema dimensional utiliza­
do o que se sepa que se encuentran inclui.das. 

La exigencia de 'homogeneidad dimensional' establece ciertas 
restricciones sobre los valores que pueden tener las n - 1 constan 
tes (exponentes); ya que las n variables y constantes dimension~ 
les, consisten de r*dimensiones primarias. Es importante recal 
car que r* indica el máximo de las condiciones de dimensiones pri­
.marias, ya que dependiendo del sistema dimensional utilizado o la 
naturaleza dimensional.de:.;.~ cantidades incluidas,. dos o más'de -
las condiciones (ecuaciones simultáneas de homogeneidad) pueden -
ser idénticas, lo que reduce el número de 'condiciones reales' a -

·un valor de r. En consecuencia, de las (n - 1) constantes (expo-
nentes), un minimo de (n - 1 - r) no están restringidas por el requ.!. 
sito de homogeneidad dimensional. 

Finalmente el análisis dimensional por el método de Rayleigh 
consiste en una disposición de las (n - 1) cantidades en una forma 
tal que su producto posea las mismas dimensiones de Q1; para logra.r. 

lo, el arreglo debe ser de manera que un grupo o un producto adi­
mensional que contiene Q1 se iguale al producto de un minimo de 
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(n • 1 • r) grupos adimensionales; elevados respectivamente a la po­
tencia representada por uno de los (n - 1 - r) exponentes no restrin­

. gidos. 

Ejemplificación del Método de Rayleigh para la elaboración de 
la expresión para evalua• la calda de presión de un fluido en una 
tubería: 

Cuando un fluido circula por un tramo recto de tuberia de lon 
gitud L, con un diámetro interno d, se produce una caida de pre­
sión AP, debido a la fricción. Las cantidades que se estima su 
participación y sus dimensiones se dan a continuación: 

Cantidades 

Calda de Presión. 
Dlllmetro Interno de la tuberia. 
Longitud de la tuberia. 
Aspereza de la · tuberia (rugosidad). 
Velocidad del fluido. 
Viscosidad del fluido. 
Densidad del fluido. 
Constante dimensional.:~ 

Stmbolo 

~p 

d 
L 
E 

V 
µ. 
p 

9c 

Dimensiones 

F/l1 

L 
L 
L 

L/t 
M/tL 
MIL' 
ML/Ftr 

A partir de un análisis de estas ocho cantidades (n • B) y de 
·las dimensiones primarias (r* • 4; F,M,L, .Y ·t) que se cree que intervi~ 
nen en el fenómeno; obten'emos la ecuación bltsica que relaciona las 

1 • • • • 

variables y la ecuación dimensional correspondiente. 

AP • Kd1 ~ l Vºµ.' lr/,, .• ( 1.4 ) 

.••. ( 1.5 ) 

)~ El hecho de que se tengan constantes como {!sta hacen que este conjunto de 
valores· se denomine· "cantidades" y no variables. 
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Al aplicar la condición de homogeneidad "d-ii!!en&ional, se obti~ 
nen cuatro ( r* • 4 } ecuaciones simultáneas. 

1:F •O 

l:M • O 

l:L • O 

l:t • o 

1 • - i 

O•f+h+l 

-2 • a + b + e + e - f - 3h + i 

0·-e-f-21 

. ( 1.6 ) 

. ( 1.7 ) 

.. ( 1.8 ) 

.. ( 1.9 ) 

Como las ecuaciones obtenidas son independientes ya que nin91! 

na de éstas puede obtenerse a partir de las otras tres, se tiene­
que r* • 4 - r y por lo tanto se pueden esperar un minimo de­
( n - 1 - r ) tres exponentes no restringidos y un minimo de Cn - r ) 
cuatro grupos adimensionales. 

Puesto que se tienen cuatro ecuaciones independientes que re­
lacionan a las siete constantes, los valores de éstas se pueden d~ 
terminar en función de tres de ellas. Si se escogen a las cons­
tantes " b" , " e " y " f " como las no restringidas, las soluciones 
para las ecuaciones simultáneas de homogeneidad son: 

1 • - 1 

'h•1.~f 

e.• z - f 

a • - b - e - f 

... ( 1.10 ) 

... (1.11) 

••• ( 1.12 ) 

••• (1.13} 

Adaptando los resultados anteriormente obtenidos en la ect1á­
ci6n ( 1.1. ) se tiene: 

••• ( 1.14 ) 
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La cual se desarrolla para obtener la expresión en función de 
los trHs exponentes no restringidos . 

.¡, ·• ·\ b o ·I • ·I \ 
.1P • K d d d L t V2 V µ' t' p ~ 

4Pqc ( L )b' (!.)' 
'JIP•K(j d ... (1.15) 

Las siete variables y la constante g0 se correlacionan en 
la forma de cuatro grupos adimensionales. como se muestran en la -
ecuación (1.15) y de esta forma se obtiene la expresión para evaluar 
la caída de presión de un fluido que circula en el interior de un 
tubo recto. 

b) Teorema IT de Buckingham. 
Langhaar enunció el teorema Pi como: 
"Si una ecuación es homogénea dimensionalmente, se puede 

reducir a una relación entre un conjunto completo de productos adi 
mensionales. Un conjunto de productos adimensionales de varia­
bles dadas es completo si cada producto que figura en él es inde­
pendiente de .los otros y cada otro producto adimensional de las v~ 
riables es un producto de potencias de productos adimensionales -
del conjunto". 

En el Método de Rayleigh, el número minimo de grupos adimen­
sionales no se puede definir de manera exacta sin haber efectuado 
antes un análisis de las ecuaciones. simultaneas de homogeneidad. 
En el método de Buckingham, es necesario saber de antemano cuántos 
grupos adimensionales constituirán un conjunto completo de produc­
tos adimensionales que se relacionen mediante la función general: 

... (1.16) 
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El libro "Dimensional Analysis and Theory of Models" de -
Langhaar presenta la justificación de que el número de grupos adi­
mesionales ( p ) se calcula mediante la ecuación: 

p ~ n - m ... ( 1.17) 

En donde: 

• p es el número de grupos adlmenslonales. 
• n Indica el número de cantidades que se sabe qua Intervienen en 

el fenómeno. 
• m representa el número de restricciones sobre la constitución de 

cada uno de los grupos adlmensionales, los cuales se pueden a~ 
presar como: 

1·1,2,3, ... ,p .(1.18) 

Además, m tendrá como valor máximo el número de dimensiones 
primarias ( r* en el caso del Método de Rayleigh). Si hay m re!! 
tricciones sobre los valores (a, b, c, ... , n) de la expresión ( 1.18) 

habrá (n - m) exponente no restringidos y, en consecuencia (n - m) gry 
pos adirnesionales como anteriormente se indicó. 

La evaluación de m fué siempre la principal dificultad del -
Método de Buckingham, hasta que Van Driest declaró que m podria 
considerarse como el número máximo de cantidades incluidas en el -
problema, que se puedan combinar sin formar un grupo adimensional. 
Posteriormente Langhaar demostró que m es el rango de la matriz 
por los exponentes de las dimensiones correspondientes a las cant¡ 
dades. Este uso de matrices es conveniente pero no esencial pa­
ra el método. Asi, para obtener facilmente m se parte de el ~ 

valor máximo de m (número de dimensiones primarias que intervi~ 
nen en el fenómeno) y como es evidente no es posible, que estas d1 
mensiones primarias puedan.constituir un grupo adimensional, pero 
la inclusión de alguna variable que se pueda describir mediante ~ 

sus dimesiones; permitirá la formación de un grupo adimensional. 

Finalmente este conjunto de grupos adimensionales se deben de 
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agrupar en la función general, para obtener la ecuación-general -
del fenómeno. 

Es importante recalcar que las mismas m cantidades aparecen 

en las p ecuaciones (grupos adimensionales) y que para evitar d1 
ficultades o un problema insoluble en la resolución de esas ecua­
ciones, es esencial que las mismas m cantidades no se repitan P2 
ra formar los mismos grupos adimensionales. 

Ejemplificación del Teoreman para obtener la ecuación del -
coeficiente de transferencia de calor. 

Mediante el teorema rr se busca encontrar el conjunto comple­
to de grupc.s adimensionales los cuales se podrán correlacionar con 
datos experimentales para que posteriormente se pueda obtener la -
ecuación del coeficiente de pelicula para la transferencia de ca-­
lar. Las variables y constantes dimensionales que se supone su 
participación son: 

Cantidades Simbo lo Dimensiones 

Coeficiente de pelicula. h (F/LtD* 
Diámetro Interno del dueto. d (L) 
Velocidad lineal del fluido. V (L/T) 
Densidad del fluido. p (MIL J) 
Viscosidad del fluido. µ (M/tl) 
Conductividad térmica del fluido. k (F/tTL)* 
Calor especifico del fluido. Cp (FL/MD* 
Constante dimer.slonal. g. (ML/Ftl) 

* Recordar el equivalente meclmlco del calor Q . const W • 

El primer paso consiste en determinar m y como se tienen cin 
co dimensiones primarias (F, M, L, t V D el valor máximo de m es 5 
y como conjuntos de cinco cantidades, no forman números adimensio­
nales, m tiene el valor de 5. Debido a que se supone que las -
ocho cantidades (n • 8) dadas intervienen en el fenómeno seqún la 
ecuación (1.17), un conjunto completo de p • n - m • 3 grupos adi­
mensionales intervienen para la obtencion de la función general. 
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De las ocho cantidades dadas son; d, V,p., K y g~ las cinco can 
tidades repetidas que no forman un grupo adimensional y a partir -
de ellas se obtendrán los tres grupos adimensionales, al combinar­
las con cada una de las variables que no se repetl.rán como se mue§_ 
tra a continuación: 

• . . ( 1.19 ) 

.•• (1.20) 

..• ( 1.21 ) 

Posteriormente cada ecuación se trabaja mediante los fundamen 
tos del análisis dimensional para obtener los tres grupos adimen­
sionales. como se muestra. 

De. la ecuación ( 1.19) se tiene su expresión dimensional como: 

~ b • ~ ' ''¡ • l (l/t) (M/lt) (F /tT) (ML/Ft2
) (F /ltT) ... ( 1.22 ) 

Al aplicarle a ésta la condición de homogeneidad dimensional 
se tiene: 

l:L•O·a•b-c•f-1 .•. ( 1.23 ) 

!t • O ·-b - e - e -2f - 1 .•. ( 1.24 ) 

!M • O • e • f .•. ( 1.25 ) 

!F • O • e - f • 1 ••. ( 1 .• 26 ) 
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H·O·-e-1 ... ( 1.27 ) 

Cuyas soluciones son: 

e • -1 

f • o 

e • o 

b • o 

a • 1 

Entonces la ecuación C 1.19) se hace: 

"1 • h d / k ... ( 1.28 ) 

que es el grupo adimensional conocido como número de Nus.sel t. 

El desarrollo de la ecuación (1.20) genera el número ádimen­
sional denominado número de Prandtl. 

"z. • . Cp . µ / k · ••• (1;29) 
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Finalmente la ecuación ( 1.21 ) genera el número de Reynolds. 

n 3 • d V P / µ ... ( 1.30 ) 

Estos tres grupos adimensionales so utilizan con frecuencia -
para analizar las diversas correlaciones del coeficiente de trans­
ferencia de calor. Funcionalmente. su relación se puede expre­
sar como sigue: 

<I> ( Nu, Pr, Re') = O ... ( 1.31 ) 

o como: 

Nu • IP¡ ( Pr, Re ) ... ( 1.32 ) 

Se ha descubierto experimentalmente que esos tres grupos adi­
mensionales, se pueden correlacionar mediante una ecuación del ti­
po: 

( 1.33 ) 

en donde a, fJ y J' son constantes adimensionales. 

c) Ecuaciones Diferenciales. 

Cuando la expresión que es una relación entre la canti­
dad que interesa y las variables independientes, incluye una o más 

derivadas, recibe el nombre de ecuación diferencial. Para nues­

tro caso se analizaria el flujo de calor debido a las diferencia-
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les de temperatura que se presentan en c~da uno de los casos estu­
diados. 

Asi, el tratamiento matemático seria: 

lº Analizar el sistema que se va a estudiar para determi 
nar las variables que afectan a éste y en que propor­
ción. 

2º Plantear las ecuaciones diferenciales para los balan­
ces de materia y de energia (cinética, mecánica, téE 
mica, etc ... ) dependiendo del sistema que se estudia; 
determinando las consideraciones que se realizan para 
simplificar su planteamiento o para facilitar su res2 
lución. 

30 Indicar de acuerdo ai fenómeno estudiado y al sistema 
de ecuaciones planteado, el número de condiciones a -
la frontera y sus valores. 

4º Resolver el sistema de ecuaciones mediante la técnica 
matemática más conveniente de acuerdo a su naturaleza 
como ecuacipnes implicitas, métodos numéricos, series 
y métodos gráficos. 

El número de diferenciales presentes en la ecuación o ecuaciQ 
nes se .incrementará en función de la cantidad de aspectos que se -
consideren; los cuales permitirán una mayor exactitud en el estu­
dio del fenómeno. 

d) Similitudes Geómetricas, Cinemáticas y. Dinámicas. 
Las similitudes conocidas como analogias son un enfoque 

teórico, para establecer correlaciones a partir de un análisis de 
algunas variables y constantes que poseen las mismas "caracteristi 
cas". 
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En el estudio de la transferencia de calor, las analogias más 
importantes que se han efectuado con la transferencia de momentum 
son: 

- Analogia de Reynolds. 

Reynolds establece que el mecanismo de transferencia de mQ 
mentum y calor son idénticos, y los representa como: 

h I Cp pV f / 2 ... ( 1.34 ) 

Esta es solo aplicable a gases en flujo turbulento. 

- Analogia de Colburn. 

Bsta analogia es una expresión más general que la ·anterior 
y esta dada por: 

••. ( 1.35 ) 

Donde Jh es el factor para la transferencia de calor. 

Otras analogias son la de Prandtl-Taylor, °la de Von Karman y 

la de.Martinelli. 

No obstante la importancia del coeficiente de transferencia -
de calor y del grán número de estudios que se han realizado, solo 
es posible obtener soluciones matemáticas, rigurosa y exactas . en 
algunos casos (régimen laminar o convección natural). Por esta 
razón, la mayoria de los casos estudiados requieren un análisis s~ 
mi teórico que incluya una i.nvestigación experimental. 
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Las correlaciones para obtener el valor de h pueden presen­
tarse en ecuaciones, gráficas, tablas de valores, siendo fácilmen­
te convertidas de una forma a otra, de acuerdo a las necesidades o 
conveniencias que se tengan. 

4.- Transferencia de calor sensible para fluidos. 
La transferencia de calor sensible en fluidos se lleva a cabo 

mediante el fenómeno de convección, el cual es el movimiento de un 
fluido, en presencia de un gradiente de temperatura. Su estudio, 
hace necesario un análisis de los perfiles de temperatura y veloci 
dad del fluido; teniendo esta última variable una participación ifil 
portante, ya que dependiendo del tipo de flujo que se tenqa se de­
terminará el tipo de transferencia de calor. 

a) Convección natural o libre. 
Este tipo de convección se presenta cuando las fuerzas -

de flotación crean las corrientes COOK> qonsecuéncia de la diferen­
cia de densidades en el fluido. Esto se debe a que en un punto 
adyacente a una superficie caliente, el fluido incrementa su temp~ 

Flg. 1.2 CONVECCION NATURAL 

Ts TEMPEllATURA 
DE PARED O 
.,HllFICIE. 
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ratura }' por ende su volumen, disminuyendo su densidad. El cam­
bio de densidad genera corrientes calientes de ascenso (de baja -
densidad) y corrientes frias de descenso (de mayor densidad que -
las ar. teriores) . 

A partir de los estudios que se han realizado se sabe que los 
perfiles de temperatura y velocidad están estrechamente relacíona­
dos y que su determinación debe realizarce simultáneamente, desa­
rrollando el fluido un perfil parabólico de velocidades que consi~ 
te en el movimiento <lel fluido en capas concéntricas, una sobre o­
tra en dirección radial. En el caso del flujo en el interior de 
un tubo, el perfil de velocidades se desarrolla desde•1a pared, -

donde la velocidad es cero, hasta el centro del tubo donde la vel2 
cidad es máxima. 

Aqui la transferencia de calor es practicamente por conduc­
ción entre pe11culas (capas) de fluido, ya que no se presentan re­
moli.nos o turbulencias que contribuyan a la transferencia de calor. 

b) Convección con flujo laminar. 
La convección con flujo laminar se da cuando el movimien 

to del fluido es genarado por agentes externos (mecánicos) en pre­
sencia de un gradiente de temperatura y que la velocidad del flui­
do sea baja. 

La diferencia que existe entre estas. dos formas de transferen 
cia de calor radican en la manera en que se genera el movimiento -
del fluido; en el caso anterior es debido a cambios de densidad CQ 

mo consecuencia de un gradiente de temperaturas y el presente por 
medios mecánicos. 
es el mismo. 

Sin embargo su comportamiento como fenómeno -

Así los mecanismos de convección natural y de convección con 
flujo laminar se estudian como un solo caso, teniendo como única -
condición que las velocidades del fluido sean bajas; usualmente a 

un número de Reynolds menor de 2100. 
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· c) Convección con flujo turbulento. 
La convección con flujo turbulento o forzada se encuen­

tra ~uando en presencia de un gradiente de temperaturas se tienen 
corrientes (de fluido) que son fundamentalmente generadas por me­
dios mecánicos (bombas. compresores. ventiladores, etc .. ,) y cuyas 
velocidades son elevadas. 

Los estudios desarrollados en convección forzada han generado 
como modelo teórico para flujo turbulento, el modelo de la capa 11 
mi te. Este, considera que en el movimiento de un fluido sobre -
una superficie, se pueden distinguir dos regiones en base a la ve­
locidad del fluido. Una región que se encuentra separada de la 
superficie. en la cual la velocidad es constante y corresponde a -
la velocidad del seno del fluido y una porción adyacente a la su­
perficie, que presenta una velocidad del fluido que varia desde c~ 
ro (fluiúo adherido a la superficie) hasta una velocidad muy cerce 
na a la del seno del fluido . 

. • 

FIQ.1.3 MODELO DE LA CAPA LIMITE 
(AMPLIFICACION} 

9EJllO DEL '1..UIOO. 
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De esta forma en la capa limite se pueden distinguir tres zo-
nas: 

- La subcapa laminar. 
- La zona amortiguadora o de transición. 
- La zona de turbulencia total. 

La formación de la capa limite se inicia cuando el fluido en­
tra en contacto con la superficie sólida, desarrollándose una pel1 
cula de espe~or delgado, y de baja velocidad (flujo laminar). En 

esta zona se presenta un elevado gradiente de velocidad, que se 
inicia en el fluido adherido a la pared. 

Al avanzar el fluido, la capa limite crece en espesor inkiá!l 
dose una turbulencia incipiente que identifica la zona amortiguadQ 
ra o de transición. El gradiente de velocidad varia rápidamente 
y ol flujo oscila entre laminar y turbulento. 

La parte final de la capa limite está formada por fluido en -
flujo turbulento totalmente desarrollado, siendo el gradiente de -
velocidad muy pequeno. 

El perfil de temperaturas es similar al de velocidad. En -
la subcapa laminar se presenta . un gran potencial de temperaturas, 
y la transferencia de calor es por conducción molecular. La re­
gión de flujo turbulento se caracteriza por la presencia de remoli 
nos que transportan la energia térmica de un lugar a otro. En -
la zona amortiguadora se tiene un rápido cambio en el gradiente de 
temperaturas y la transferencia de energia se debe en parte a la -
conducción, y en parte también a la convección ocasionada en los -
remolinos. 

El flujo totalmente turbulento se obtiene con valores mayores 
de 2 *10~ en el número de Reynolds y teniendo un espesor minimo -
de capa límite; el flujo de transición se presenta con números de 
Reynolds de 4 *10 3 , siendo este valor el el que la capa limite_pr~ 
senta su máximo espesor. 
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FIQ.1.4 PERFILES DE 'VELOCIDAD Y TEMPERATURA 
EN FLUJOS LAMINA~ Y TURBULENTO. 
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Finalmente, se ha encontrado a partir de estos estudios que -
el perfil de velocidad es el que determina el perfil de temperatu­
ra y que las condiciones en cualquier punto son muy similares eK­
cepto en las paredes que es donde se forma una película muy delga­
da. 

La velocidad a la que es transferida hacia/o de un líquido a 
un tubo, es considerablemente menor en el flujo laminar que en el 
flujo turbulento y en la práctica industrial es casi siempre dese2 
ble evitar condiciones tales como la baja velocidad de un liquido 
que origina flujo laminar. 

5.- Transferencia de Calor por Condensación. 
La transferencia de calor por condensación se presenta cuando 

un vapor se enfria cediendo su calor latente condensándose. Pa­
ra efectuar dicho proceso, inicialmente se requiere que el vapor -
adquiera una temperatura menor que la temperatura de saturación de 
éste, a las condiciones de presión del sistema. 

La condensación es afectada por el modo de'condensación, el -
número y tipo de componentes del vapor a· condens~r, la geometria y 
posición de la superficie y' la hidrodinámica del vapor. 

+ Modos de Condensac'ión. 
En función de las condiciones de operación a las que se lleve 

.. 
a cabo el proceso, los modos de condensación pueden ser por gota, 
de pelicul~, por contacto direc

1

to y homogénea. 

La condensación por gota se efectúa cuando el vapor saturado 
condensa, formando gotas de liquido en diferentes puntos sobre la 
superficie fria; dichos puntos se denominan sitios de nucleación. 
El condensado formado permanece como gotas durante todo el proceso 
sin mojar la superficie, hasta que son removidas por gravedad o -
por arrastre de vapor. 

/ 
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Flg. l.!5 MECANISMOS DE CONDENSACION. 
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La condensación de pelicula consiste en que las gotas de li­
quido crecen y mojan la superficie sobre la cual se forman, y una 
vez que la superficie queda cubierta por el liquido, la condensa­
ción subsecuente se lleva a cabo en la interfase liquido-vapor; y 

la remoción del condensado se debe a efectos gravitatorios o por -
arrastre del vapor. 

La condensación por contacto directo se presenta cuando se -
atomiza un liquido subenfriado en el seno de un vapor saturado; o 
cuando se burbujea vapor en el seno de un liquido. 

En la condensación homogenea, las gotas del liquido se forman 
en el seno del vapor; este mecanismo se presenta cuando el vapor -
se enfria por debajo de la temperatura de saturación correspondien 
te, o cuando la presión del sistema se incrementa por arriba de la 
presión de saturación del fluido de proceso. 

6.- Transferencia de Calor en Vaporización. 

La vaporización consiste en el calentamiento de un liquido 
hasta el punto en el cual alcanza su temperatura de saturación y -

se genera un vapor; el cual puede. llegar a ser saturado o sobreca­
lentado. 

El proceso de vaporización se puede llevar a cabo como evapo­
ración o como ebullición. 

a) Evaporación. 
El vapor se forma en la interfase liquido-vapor. 

b) Ebullición. 
Es la generación de vapor debido a la formación de 

burbujas sobre una superficie caliente; pudiendo ser esta con flu­
jo· (flow boillng) en el caso de que el liquido circulara sobre la 
superficie o dueto de calentamiento o sin flujo o de superficie Sll 

mergida, que se da cuando la superficie de calentamiento se sumer­
ge en el liqudo y no existe un medio de agitación. 
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~No obstante la importancia del fenómeno de transfsrencia de -
calor y de los estudios realizados; solo es posible obtener solu­

ciones matemáticas rigurosas y exactas en algunos casos simples de 
régimen laminar. Por esta razón, la mayoria de los problemas de 
convección y condensación requieren de un análisis semiteórico que 

incluya una investigación experimental. Debido a las caracteri.§. 
ticas de la ebullición. es dificil el desarrollo de correlaciones 

a parLir de un análisis teórico y su estudio se basa en valores nQ 
mericos experimentales para condiciones especificas y de aplica­
ción muy reducida. 

Por último, debe tenerse en cuenta que los fenómenos de flujo 

de fluidos y de transferencia de calor dependen en gran medida de 
la forma que poseé la superficie en contacto con el fluido; asi c2 
mo la goometria y el tipo de.flujo del fluido manejado. 



.... . 
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CAPITULO II 

ECUACIONES PARA CALCULAR 
COEFICIENTES DE 

TRANSFERENCIA DE CALOR 

Introducción:. 

La teoria de transferencia de calor se basa en las ecuaciones 
fundamentales de transporte, relacionando la velocidad de transfe­
rencia de energía en forma de calor entre dos sistemas con propie­
dades definidas. Estas ecuaciones, combinadas con el balance de 
energia de las funciones de estado termodinámicas, permiten obte­
ner expresiones con las cuales se puede estimar la distribución de 
temperaturas y las velocidades de transferencia de calor en los 
equipos o subsistemas estudiados. 

Los primeros avances de la teoria de transferencia de calor 
• fueron en flujo laminar y posteriormente se dieron el flujo turbu-

lento, lo cual se explica a partir de que el flujo turbulento es 
· bastante más complicado debido a la naturaleza del movimiento; - -

siendo hasta el ano de 1936 cuando E. N. Sieder y G. E. Tate obti!! 
nen las primeras correlac.iones empíricas para flujo. turbulento en 
liquidas viscosos. Asi, hasta los inicios de los anos cincuenta 
el estudio de la transferencia de calor por convección fue basica­
mente empírico, obteniéndose correlaciones para determinar la -­
transferencia de cdlor de los fluidos en términos de la velocidad 
y propiedades fisicas del fluido en las tuber1as, superficies pla­
nas y extendid~s y en otros accesorios; a partir de la experiencia 
adquirida. 

De las investigaciones efectuadas y del cúmulo de experien­
cias adquiridas se obtuvieron expresiones para evaluar los coefi­
cientes de transferencia de calor; los cuales se representaron en 
función de qrupos de números adimensionales en la mayorla de los 

i:asos. 
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1.- Principales Números Adimensionales en Transferencia de 
Calor. 

Los números adimensionales son grupos de propiedades y/o ca­
racteristicas del fluido, cuyo significado se manifiesta en el es­
tudio del fénomeno y que fueron los que dieron fundamentos claros 
para las relaciones que se establecieron durante los inicios del 
estudio del flujo de fluidos y posteriormente de la transferencia 
de calor. 

Los más importantes números adimensionales que determinan la 
transferencia de calor se discuten a continuación y se expresan p~ 
ra fluidos que circulan dentro de un tubo (caso más frecuente). 

a) Número de Reynolds (Re). 
La magnitud del número de Reynolds indica la importancia 

de los efectos inerciales y viscosos en el movimiento del fluido. 
Un valor bajo en el Número de Reynolds denota que domina el efecto 
viscoso y el movimiento es laminar mientras que cuando el Reynolds 
poseé un valor de gran magnitud, indica que los efectos inerciales 
ocasionan turbulencias y que dominan los procesos de transferencia 
de calor y momentum en flujo turbulento. 

El número de Reynolds se determina mediante cualquiera de !as 
siguientes igualdades: 

Re • dVp/µ • dG /11 • 4W /ndµ •.• ( 2.1) 

y aparece como parámetro fundamental en las correlaciones de con­
vecc1on forzada. 

b) Número de Prandtl (Pr). 
Este número considera la habil"idad del fluido a difundir 

momentum y enerqia interna por mecanismos moleculares, relacionan­
do por lo tanto los perfiles de velocidad y temperatura del fluido. 

Para llquidos altamente viscosos, el número de Prandtl es tipica­

mente alto (del orden de 100 a 10,000.) indicando una rápida difu-
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sión de momentum por acción viscosa. comparada con la baja difu­
sión rle energia interna; es decir. se desarrolla más rapidamente 
el perfil de velocidades que el de temperatura. En contraste. 
los metales liquides tienen por lo general números de PrandtJ. cu­
yos valores oscilan entre 0.003 y 0.01, lo que indica una rápida 
difusión de energia interna y el perfil de temperaturas se desarr2 
lla más rapidamente. 

El número de Prandtl es un grupo adimensional de grán impor­
tancia en la transferencia de calor por convección y su evaluación 
se realiza mediante la expresión: 

Pr • µ Cp I k •.. ( 2.2 ) 

c) Número de Grashof (Gr). 
En convección natural, el número de Grashof muestra una 

medida de la intensidad relativa ·de las fuerzas de flotación y vi]! 
cosas siendo su estimación mediante la igualdad: 

Gr • ( i.3 ) 

d) Relación de la longitud al diametro (L/d)~ 
En la entrada de un tubo los perfiles de temperatura y 

de velocidad no se encuentran definidos, por lo cual, la velocidad 
de transferencia.de calor es máxima debido a que la velocidad del 

-
fluido es uniforme y su temperatura es la misma (a cualquier dis-
tancia radial) quedando el gradiente de transferencia de calor de­
finido a partir de la temperatura del fluido y de la superficie s2 
bre la que circula éste (en la cual no se ha formado la pelicula), 
dicho flujo de calor disminuye repentinamente como consecuencia 
del impacto del fluido al recorrer la superficie. Sin embargo; 
conforme el fluido recorre el tubo se delinean sus perfiles y se 
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constituye la capa limite (la pelicula). 

El grupo adimensional l/d se refiere a la condición que ocu­
rre después de que el fluido ha avanzado una distancia considera­
ble a través del dueto. En base a la concepción anterior se en­
cuentra expresado, porque esta relación influye en mayor medida en 
los flujos laminar y transicional. 

De manera general se sabe que aunque los efectos inerciales 
(Re) son importantes, éstos son despreciables cuando la relación L/d 

es menor de 40 en cualquier caso de convección; sin embargo, para 
ser más precisos, el efecto de esta relación es de poca importan­
cia cuando su valor es mayor de 60 en flujo laminar y mayor de 150 
en flujo turbulento. 

e) Relación de viscosidades (Pf PJ.· 
Esta relación fue desarrollada por E. N. Sieder y G. E. 

Tate al considerar el efecto que la viscosidad del fluido ocasiona 
por la diferencia de temperaturas entre el seno del fluido y la Pi! 
red del tubo. Colburn modifico dicha consideración al relacionar 
la temperatura de pelicula en vez de la de superficie; sin embargo 
ést~t relación nos muestra la influencia de la temperatura en el m.Q 
mentum de fluidos viscosos al definir el perfil de temperatura. 

f) N(lmero de Nussel t (Nu). 
Este número considera la relación de la transferencia de 

calor total (tanto por transporte molecular como por transporte m~ 
clmico ' turbulencias' ) y la transferencia de calor molecular invo­
lucrando el coeficiente individual de transferencia de calor, para 
el fluido de referencia. 

Nu • hk/ d .•. ( 2.lt ) 

Los demás grupos adimensionales se derivan de las relaciones 

anterlores. 



49 
q) Número de Stanton (St). 
Relaciona tres grupos adimensionales; el Reynolds, el 

Prandtl y el Nusselt de la manera siguiente: 

St • Nu / Re Pr • h / Cp V ..• ( 2.5 ) 

De dicha relacion, surge1el factor de transferencia de calor 
'Jh'; y cuyo uso es mediante gráficas. 

. .. ( 2.6) 

Algunas referencias denominan a la concepción del número de 
Stanton como el número de Margoulís. 

h) Número de Péclet (Pe). 
Este grupo adimensional conjunta los efectos inerciales 

y viscosos del movimiento (Re) con los de difusión de momentum y 

energia interna por mecanismos moleculares (Pr). 

Pe • Re Pr • d VpCp/k • d G Cp/k • 4 W Cp/'l'dk ... ( 2.7.) 

i) Número de Graetz (Gz) .. 
El Número de Graetz surg1o como derivación de las expre~ 

siones obtenidas para flujo laminar y transicional en las que se 
encontró una dependencia del flujo másico, de la longitud del due­
to y de la contuctividad y calor especifico a presión constante 
del fluido. 

Gz • W Cp / k l ••• ( 2.B) 

Sin embargo, esta relación se puede obtener como una deriva­

ción de grupos adimensionales con una constante de proporcional!-
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dad. 

Gz • Re Pr d/L •.. ( 2.9 ) 

j) Número de Rayleigh (Ra). 

Consiste en una expresión para convección natural que­
. considera a los números de Grashof y de Prandtl, al relacionar, 
las fuerzas de flotación y viscosas del Grashof, con la capacidad 
del fluido para difundir momentum y energia interna del Prandtl. 

Ra • Gr Pr • 
d1 9c P2 Cp fl 

k 
•.. ( 2.10 ) 

2.- Expresiones para evaluar los Coeficientes de transferen­
cia de Calor. 

Existen dos métodos generales para evaluar los coeficientes 
de transferencia de calor: Las relaciones adimensionales y las 
ecuaciones dimensionales. 

a) Relaciones Adimensionales: 
Las relaciones adimensionales son generalmente expresa­

das mediante dos formas diferentes, cada una de las cuales propor­
ciona resultados idénticos. 

Uno de los enfoques fué el sugerido por Allan Colburn y rela­
ciona tres grupos adimensionales: El Número de Stanton, el Núme­
ro de Reynolds y el Número de Prandtl; siendo este enfoque el que 
derivó las formas gráficas del factor de transferencia de calor 
'Jt, Que durante la decada de los sesenta fundamentaron los cálcu­
los del coeficiente de pélicula y del diseflo de· equipo con transf~ 
rencia de calor. 
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La segunda forma es la clásica y qu.iza la más familiar como 
ecuación, relaciona el Número de Nusselt, el Numero de Reynolds y 

el Número de Prandtl. 

Cuando el flujo no es turbulento ( Reynolds con valores meno­
res de 10,000. ) se utilizan dos grupos adimensionales más; la ra­
zón longitud a diámetro L/d y la razón de viscosidades µ/11 8 ; en 
las dos formas anteriores. 

b) Ecuaciones Dimensionales: 
Las ecuaciones dimensionales son usualmente derivadas de 

las expresiones adimensionales, en las cuales los terminos se ex­
presan en unidades más convenientes y en las que los factores nu-
méricos son agrupados en una sola constante numérica. En ocasio-
nes, se representan mediante una funcion lineal de temperaturas, 
en una ecuación constituida de una o dos variables más (diámetro y 

flujo). 

3.- Seleccion de la ecuación de Transferencia de Calor. 
De las decisiones más importantes en el diseno de equipo de 

transferencia de calor es la correcta evaluación del coeficiente 
de transmisión de calor; ya que de esta decisión depende el área 
que tenga el equipo y en función de ésta la flexibilidad en el seE 
vicio y el costo del mismo. 

Los aspectos mencionados hasta el inicio de este tema, permi­
ten tener una idea de lo más relevante; sin embargo no se han co­
mentado todos ellos. 

Es conveniente recalcar que la pelicula es la que determina 

la principal resistencia a la transferencia de calor; independien­
temente de si es con o sin cambio de fase. En el caso de cambio 
de fase, la película se encuentra afectada por la interfase que se 

forma entre el liquido y vapor en equ.i librio al condensar o vapor! 

zarse el fluido, además de la pelicula existente entre el fluido y 
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la superficie por la que se transfiere ei. calor. 

Los aspectos más relevantes son: 

a) Tipos de Convección: 
Este trabajo solo estudia y analiza la convección sin 

cambio de fase, la cual fué descrita en detalle en el primer capi­

tulo indicandose las caracteristicas de la convección sin cambio 
de fase a partir del flujo que se presenta y a partir de la cual 
se tendrán los siguientes casos de estudio: 

- Convección Natural. 
- Convección Naturnl y Forzada con Flujo Laminar. 
- Convección Forzada con Flujo Laminar. 
- Convección Forzada con Flujo Transicional. 
- Convección Forzada con Flujo Turbulento. 

b) Caracteristicas del Fluido: 

Las condiciones y caracteristicas que poseé el fluido, 
influyen notablemente en el cálculo del calentamiento y enfriamien 
to del fluido. Las propiedades de los gases se comparan con las 
de los liquidas para ver su efecto, al calcular el coeficiente de 
película. 

Las viscosidades de los gases varian desde 0.015 hasta 0.025 
centipoise, 6 cerca de un décimo a un quinto de los valores que 
tienen los liquidas menos viscosos. Las viscosidades de los ga­
ses aumentan con la temperatura, en contraste con la de los liqui­
das y el número do Reynolds es correspondientemente mayor aun cuan 
do la masa velocidad sea menor. Las conductividades térmicas de 
los gases, con excepción del hidrógeno, son un quinto de los valo­
res usualmente obtenidos, para liquidas orgánicos y cerca de un 
quinceavo de los valores para el agua y soluciones acuosas. Los 
calores especificas para gases orgánicos y vapores son ligeramente 
menores que los de los liquidas orgánicos. Con excepción del hi­
drógeno, el calor especifico de los gases inorgánicos y vapores de 

hidrocarburos ligeros varian de O. 2 a O.~ Btu/ 1 b º r'. Aun cuando 
el calor especlfico. viscosidad y conductividad térmica de un gas 



53 

aumenten con la temperatura, el Número de Prandtl tiene poca deperr 
dencia de la temperatura en los gases, excepto cuando está cercana 
a la temperatura critica. El valor de Prandtl calculado a cual­
quier temperatura particular ~irve suficientemente bién para resol 
ver problemas que involucren al mismo gas a otra temperatura, den­
tro de una proximidad razonable. Los valores del Prandtl para los 
gases más comunes para condiciones de una atmósfera y doscientos 
doce grados Fahrenheit son: 

GAS Pr 

Aire. 0.74 
Amoniaco. 0.78 
Bioxido de Azufre. 0.80 
Bioxido de Carhono. 0.84 
Etileno. 0.83 
Hidrógeno. 0.74 
Metano. 0.79 
Monóxido de Carbono. 0.74 
Nitrógeno. 0.74 
Oxigeno. 0.74 
Sulfuro de Hidrógeno. 0.77 
Vapor de agua. O. 78 

Mientras que la mayoria de los datos de viscosidad, calor es­
pecifico y conductividad de los gases se tabulan a presión atmos­
férica, se pueden hacer correcciones a otras presiones mediante 
métodos ya establecidos. Las viscosidades pueden·ser corregidas 
mediante la correlación de Comings y Egly (Ind. Eng. Chem., Vol. 
32, pp. 714-718, 1940) ó mediante el método de Othmer y Josefowitz 
(Ind. Eng. Chem., Vol. 38, pp. 111-116, 1946). Los calores es­
pecificos pueden corregirse mediante el método de Watson y Smith 
(Natl. Petroleum News, Julio de 1936). Estas correcciones, sin 
embargo no tendrán significado a menos que la presión del gas sea 
grande. En general, a excepción de altos vacios, las conductividª 
des de los gases no se afectan por la presión. El calculo de la 
densidad o volumen especifico de un gas mediante el uso de la ley 
de los gases ideales es permisible a presiones moderadas, pero pu~ 
de tener error a altas presiones, o la ley de los gases ideales 
puede reemplazarse por una ecuación de estado más exacta como la 
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de Van Der Waals o Beattie-Briedgman. 

En el caso de los líquidos también se pueden detallar los as­
pectos que influyen en la transferencia de calor, sin embargo, en 
ellos su mayor resistencia la presentan al formar la pelicula que 
esta esencialmente en movimiento laminar y a través de la cual se 
transmite el calor por conducción molecular. La resistencia de la 
capa laminar al flujo de calor varia de acuerdo con su espesor del 
95% de la resistencia total ( como en algunos gases y liquides muy 
viscosos ) y del 1% para los metales liquides ( fundidos ) en los 
cuales la tran3misi6n de calor por conducción resulta ser importan 
te. 

c) Aspectos Geométricos. 
La geometria que poseé la superficie a través de la cual 

se transmite el calor es el aspecto más importante a considerar d~ 
rante la selección y el diseno del equipo de transferencia de ca­
lor, ya que de éste depende el servicio que se tenga que dar, el 
espacio dis~onible, de la economla del sistema y de la turbulencia 
que se deseé tener en el fluido. De esta forma la selección del 
equipo de transferencia de calor más adecuado para cualquier proc~ 
so en particular implica que la primera decisión que se debe tomar 
al disenar dichos equipos es el realizar una selección detallada 
considerando dentro de los factores más importantes: 

- Carga Térmica. 
- Area-de Transferencia de Calor. 
- Presión y temperatura de operación. 
- Naturaleza de los fluidos. 
- Materiales de construcción. 

A partir de los cuales se selecciona la geometria mas .conve­
niente y por ende las condiciones que deben de tener los fluidos 
para disponer de un equipo eficiente. 

Las caracteristicas y condiciones que tenga el fluido se eva­
luan en función de algunas de las especificaciónes que tenga el 
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equipo; por esta razón el tipo características del equipo resul 

tan ser determlnantes en la evaluación del Coeficiente de Transfe­

rencia de Calor. De esta forma; cuando un fluldo circuld a través 

de un accesorio, las particularidades de esta sección por la que 

fluye, resultan importantes al expresar los factores de fricción y 

coeficientes de cransfer.encia de calor. Para permitir el ciilculo 

de transmisión de calor resulta indispensable expresar mediante uri 

concepto general la sección por la que fluye el fluldo y la super­

ficie a través de la que se transmite el calor, pal'.'a lo cual se ha 

encontrado ventajoso emplear un diámetro equivalente. El diámetro 

equivalente Deq es cuatro veces el radio hidraúlico, y el radio hl 

draúlico es, a su vez, el L"Pdio de un tubo equivalente a .la sec­

ción ciel equipo por la que ci.rcula el fluido. 

El radio hidraúlico se obtiene como la razon del área de flu­
jo, al perimetro mojado o húmedo: 

Deq • 4 Rh • 
4 sección de flujo 
perimetro mojado ... { 2.11 ) 

De este concepto se distingue que el diámetro equivalente no 
va a tener si.empre el mismó vaior para la transforencia de cal.or y 

caldas de presión. 

4.- Ecuaciones para calcular 'Coeficientes de Transferencia 
de Calor'. 

En esta sección se estudian y analizan las geometrias y casos 

más comunes en que se presenta Ja transmisión de calor; mediante 

una serie de tablas que muestran las principales ecuaciones para 

determinar los coeficientes individuales de transferencia de calor 

Dichas tablas indican las condiciones en las que resulta convenie!l 

te su utilización y los comentarios más importantes que se han res. 

lizado durante su obtencion y aplicación en las referencias indic.2. 

da!> ahi. mismo. 
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a} Tubos: 
La transferencia de calor mediante tubos rGsulta ser el 

caso que más frecuentemente se encuentra en los equipos de tran.§. 
fcrencia de calor, presentandose (.iste caso dentro de dos caLeq_Q 
das principales; Cambiadores de un solo tubo y Cambiadores de tu­
bos múltiples. 

TUIO 
INTERNO 

TUllO 
EXTlllHO 

•" 

1 
1 

' 
1 
1 

' '-.. 

ENTRADA 
VAPOR 

INTllADA 

Hl'IJO DI! IOflORTI 
Dl:L TUIO lltTlllNO 

flg. 2.1 ESQUEMA DI UNA BAYONETA. 

Los cambiadores de un solo tubo se'emplean para servicios en 
los cuales se requiere de áreas de transferencia pequenas (general 
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mente no mayores de doscientos pies cuadrados.) y se pueden menciQ 
nar cinco equipos básicos: 

- Serpentines. 
- Enfriadores atmosféricos. 
- De doble tubo. 
- Bayoneta. 

Los cambiadores de tubos múltiples y que constituyen la prin­
cipal opción para la mayoría de los servicios, tienen una aplica­
ción más general debido a su versatilidad. 

La posibilidad de disponer de un amplio rango de formas y ta­
ma~os de sus partes constitutivas hacen a los cambiadores de tubos 
multiples capaces de manejar casi cualquier capacidad de flujo, de 
carga térmica y de caída de presión que se requiera en el proceso. 

Pueden ser diseftados para soportar altas presiones y tempera­
turas, asi como grandes diferencias de las mismas entre los flui­
dos. La principal desventaja que tienen es que resulta casi imp2 
sible modificarlos cuando ocurren cambios en las condiciones de 

proceso. 

Se pueden distinguir en cinco tipos principales los cambiado­
res de tubos multiples: 

- Cambiador de tubos y envolvente. 
- Cambiador de tubos en espiral. 
• Cambiador de tubos compactos. 
- Cambiador de bayonetas. 
- Cambiador de multitubos. 

De los equipos anteriormente mencionados, la mayoria de ellos 
se encuentran constituidos por tubos rectos en los cuales se re­
quiere calcular los coeficientes individuales ( in.terno y/o exte.r. 
no ) de transferencia de calor en la respectiva pared de los tubos; 
para lo cual se deben de considerar los siguientes casos: 

.. ,., .. ' 

1 
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I-A Flujo dentro de un Tubo Recto: 

La determinación dei coeficiente de pelicula en el interior 
de un tubo se efectúa mediante alguna de las ecuaciones presenta­
das en la Tabla I-A, en las cuales se emplea el diámetro interno 
del tubo como referencia para determinar los números de Nusselt y 

Reynolds. Estas ecuaciones deben ser usadas al evaluar el coefi­
ciente interno de los tubos de un cambiador de tubos y envolvente, 
en el tubo central de cambiadores de doble tubo y bayonetas y de 
manera general en cualquier tubo recto dentro del cual fluye un 
fluido para intercambiar energia térmica. 
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1-B Flujo Fuera de un Tubo Recto: 

Este caso se da comunmente; sin embargo su empleo como tal r~ 
sulta peco frecuente y sólo se utiliza cuando la estimación de las 
pérdidas de calor en las tuberias al pasar de un equipo a otro re­
sultan ser de suma importancia para el buén funcionamiento de to­

dos los equipos que intervienen en el proceso; siendo un caso esp~ 
cifico cuando se requiere seleccionar y especificar el aislante 
que se necesita en las tuberías antes mencionadas. 

La mayor trascendencia de estas ecuaciones, há permitido esti 
mar los coeficientes de transferencia de calor en bancos de tubos 
y de manera general en la superficie externa de cualquier tubo; 
realizando ligeras modificaciones, dependiendo del caso en estudio. 

La determinación del coeficiente externo de transferencia de 
calor depende de la forma en que corre el fluido, pudiendo ser pe~ 
pendicular o longitudinal a éste y su. evaluación se realiza median 
te el diámetro externo ( D ) del tubo, con las ecuaciones que se en 
cuentran en la Tabla I-B. 



ECUACIONES PARA DETERMINAR CONVECCION 
11 COEFICIENTES CALOR 11 o 

~ FUERA DE UN TUBO 

DE TRANSFERENCIA DE .. ! ;~ :~~~~m .. 
EN TUBOS 

..J 
i o + [ PEllPOll>IC1IUll : ~ U,UINAR : .. ---

TABLA I-S ... TlPlBUl-ENTO 

FLUJO [XT[RNO A UN TUBO 
. -nrrnr 

ECUACION CONVECCION AUTOR(n) EC UACION LIMITACIONES COMENTARIOS REFERENCIAS 
No. 

39 h •O.Tl~[Grp Pr11 ]
1125 10-a(Grp Prp (10·! 

• EXCLUSIVAS ,.ARA TUBOS HORIZONTAL[I. ... ... 
o ( e pulo 

40 h 11: 1.09~ [ Grp Prp J l/IO 
1o·!(Grp Prp ( 1 

.. EXCLUSIVAS PARA TUBOS HORIZONTALES. -, .. 
O( 8pul;. 

h = l.09~[Grp Po]''~ 1 ( Grp Prp· (104 
- EXCUISIVAS PARA TUllOS HOIUZONTALES. . .. 41 O ( 8pulo 

h = 0.525~[ Gr, Pr,]"" 
103( Grp Prp ( 10

9 - EXCLUSIVAS PARA TUBOS HORIZONTALES. 

42 Ebtrle, Rico - KREITH Y PERRY INDICAN QUE CUMPLE .. 50, 5!, IH, 141 74, 17. _,Kcch D ( 8pulo 
DESDE • 0(8 pula Y Gr. Pr1t)I0

4 
.... 

• EXCLUSIVAS PARA TUBOS HORIZONTAL.ES. 

h = 0.4! {t[arp Pr,]114 
J0

3
(GrpPrp (10

9 
- EL VALOtt DE LA ·c~TANTE" 0.47, DEPENDE - 1, 10, 41, 5Z, 51, 
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I-C Flujo por un Anulo: 

La transferencia de calor en una sección anular se presenta 
en cambiadores de doble tubo o de bayoneta en los que se requiere 
determinar el coeficiente externo del tubo lnterno 6 el coeficien­
te interno del tubo externo, de la bayoneta o cambiador de doble 

tubo. 

TUBO INTERIOR TUBO EXTERIOR 

,,, . 2. 2 IECC ION ANULAR 

Este tipo especifico de equipo, (cambiadores de doble tubo), 

se caracteriza por dar servicios en Jos cuales se presentan servi­
cios con flujos pequenos y los gradientes de temperaturas son de 
grnndos rangos; teniendose en ellos una f~cil construcción y lim-

pi e~a. su prinr.ipal uso es pari.I el calentamiento o enfriamiento 
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de tanques on los que la expansión volumétrica no es problema. 

El cálculo del coeficiente de transmisión de calor se realiza 

mediante el concepto de diametro equivalente expresado con anteri2 
ridad y resultando ser para transferencia de calor: 

Deq • 
d> - D2 

ext lnt 

D 
lnt. 

••• ( 2. 12 ) 

(Para determinar el coeficiente de transfernncla de calor externo del tubo 
interno. SI se desea evaluar el coeficiente interno del tubo externo, debe de em­
plearse como denominador d ext en lugar de O lnt.) 

En los cálculos de calda de presión, la fricción no solamente 
se origina por la superficie externa del tubo interior, sino que 
también es afectada por la superficie interna del tubo exterior y 

por lo cual la evaluación del diámetro equivalente es mediante la 
siguiente expresión: 

'Oeq • d ext - D int ... ( 2.13) 

Lo cual nos conduce a que el ~alar del Número de Reynolds es 
diferente para las mismas condiciones de flujo, dependiendo si se 
evalua la transferencia de calor o las Caídas de Presión. 

Las ecuaciones para determinar el coeficiente individual de 
transferencia en una sección anular se presentan en la tabla I-C.) 
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Flujo a tJ:>avés de un 

Banco de Tubos: 

En general, el cálculo de coeficientes de transferencia de c2 
lor para un banco de tubos o por el lado del envolvente en un cam­
biador de calor tiene una forma más elaborada, ya que en estos cg 
sos el fluido paseé una trayectoria que cambia continuamente con­
forme fluye dentro del banco como consecuencia del arreglo de los 
tubos y de las mamparas que alteran la dirección del flujo. 

En esta clasificación podemos analizar tres casos principales 

- Flujo Paralelo a los Tubos (Flujo Longitudinal}. 
Cuando el flujo es axial al banco de tubos, el área de 

flujo es constante y ésta queda definida en función del tipo de 
arreglo que presenten las hileras de tubos, pudiendo ser en cuadro 
o triangular. 

El área tlo flujo para estos arreglos se define a partir del 
concepto de diámetro equivalente en función de la disposición del 
arreglo-de tubos. En la figura 2.3 el achurado indica el área de 
flujo para cada uno de estos casos. 

l • ) ARllHLO EN CUADftO ( •t AftllCeLO TlllAM9ULA!t 

"•·a.a AfllA EQUIVALENTE EN FLUJO 
AXIAL AL BANCO DE TUIOI. 

... 
;·.¡··l' 
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El diámetro equivalente para un arreqlo en cuadro se determi­
na mediante la expresión: 

Deq • 
4 ( Pt' - "o' / 4 

"o ... e 2.14 > 

y para un arreqlo trianqular {triangulo equilatero). 

Oeq • 
(4 (Pt/2 • 0.86 PtH"/2 O /4)) •. : ( 2.15 } 

(-7-) 

En donde: 

Pt es el pltch o espaélo entre centro y centro de los .tubos. 

Este caso es empleado cuando la caida de presión que puede t~ 
ner el fluido en el exterior de los tubos no debe ser elevada. 
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- Flujo Perpendicular al Banco de Tubos (Flujo Cruzado). 

El flujo perpendicular o cruzado permite una mayor tran§ 
ferencia de calor al favorecer la turbulencia del fluido. En es­
te caso el área de flujo no es constante, afectando la masa veloci 
dad del fluido y por ende complicando la evaluación del coeficien­
te de transferencia de calor; cuya determinaclón se realiza consi­
derando el área minima de flujo y evalua~do el Reynolds mediante 
el flujo masa velocidad máximo con la menor área de flujo calcu-

IAltCOI DI TUIOI. 

SL·· ~ 

A--$-r¡--· -A---~ ~[ T , . ;; . -$--y_-$- . 
$--~--$-- ];~-±--· -$-
-$---$---$-- --$-- ,-~-$-~$~-$-
-$--$---$- +--t:~:~:-$-

FLUIDO =- 1 1 • 1 --$- - ...1- -$- 1 - -~--t--t- t ~$:---Í~-$--t 
-$--$--$-- $--. -$- --$-

' 1 1 1 --$---· -$- 1 

-$.-~--$- -$.---. -$----$-' w w --$- -_)__.-$- . 
DI 1 HILHAI 

ALlltUDAIJ 
DI 11 HILUH ALTERNADAS. 

P19.Z.4 fLU.10 CRUZADO IN IANCOI DE TUBOS. 
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lable (distancia entre centro y centro de tubos de cada hilera me­
nos el diametro externo y que se llamará de manera general para e~ 
te caso 'Espaciamiento Transversal' denotado por las siglas Srl 

- Flujo en la Envolvente de un Cambiador. 

En los cambiadores se encuentran comúnmente mamparas cu­
yo propósito básico es obtener mayores velocidades de transferen­
cia de calor en el exterior de los tubos dirigiendo al fluido en 
forma perpendicular a los tubos. El flujo sin embargo no es flujo 
cruzado puro, sino una combinación de flujo cruzado y longitudinal 

Los factores que principalmente afectan en la determinación 
de la transmisión de calor en el flujo por el envolvente de un cam 
biador son: 

12 El efecto del espaciamiento de las mamparas, el cual 
define la trayectoria del flujo a lo largo del Banco 
de Tubos. 

22 El efecto del corte de las mamparas o ventanas. 

32 La variación en el área de flujo a medida que cruza 
el haz circular. 

42 La influencia de las áreas de derrame entre las mam­
paras y el envolvente, entre el haz y la envolvente 
y por último entre los tubos y las mamparas en donde 
se generan corrientes parásitas. 

Para el cálculo de coeficientes de transferencia de calor por 
la envolvente se emplean métodos simplificados y los semianaliti 
cos. Los métodos simplificados son los desarrollados por Donald 
Kern y O.A. Donohue presentados en la Tabla I-D y los semianaliti­
cos que consideran la distribución del flujo en la envolvente to­
mando en cuenta las corrientes parásitas, fueron desarrollados por 
T. Tinker, K. J. Bel!, HTRI y HTFS. 
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Los principales casos se detallan y comentan en la Tabla t-D 

en la que se presentan las ecuaciones para la determinación de los 
coeficientes de transmisión de calor a través de bancos de tubos. 
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b) Placas y Paredes: 
El hecho de que para la mayoría de los servicios de-­

transferencia de calor, el paso con forma rectangular sea más efeQ 
tivo que el tubular, hace que los cambiadores de calor de placas 
sean una de las principales alternativas para el disenador, en lu­
gar del tipo convencional de tubos y envolvente. 

Aunque se tienen limitaciones para altas presiones de opera­
ción, puede decirse que para servicios liquido-liquido o cuando se 
requieren materiales de construcción resistentes a la corrosión, 
el cambiador de placas ofrece una gran versatilidad con respecto a 
otros tipos. 

"' · 1. 1 UllllADOlt DI PLACAI &N t:~ltAL 
(THI IPIRÁL HIAT IXCHANIH) 

Los·cambiadores de calor tipo placa más comunes son: 

- Cambiador de Placas. 
- Cambiador de Placas en Espiral. 
- Cambiador de Placa y Aleta. 
- Cambiador de Láminas. 
- Cambiador tipo Placa-Serpentín. 
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Estos equipos han sur·gido de una continua búsqueda por obte­
ner un cambiador de calor más eficiente cuando la disponibilidad 
de espacio es mínima. 

Los cambiadores de placas se disenan con una gran diversidad 

de caracteristicas dependiendo de la industria en la que se apli­
quen entre las cuales se distinguen las siguientes: 

- Lechera (Que fué la primer industria en emplearlo y la 
que demostró la gran flexibilidad en sus ser­
vicios de pasteurización y esterilización de 
la leche.) 

- Alimentaria. 
- Quimic'a. 
- Papelera. 
- Farmaceútica. 
- Textil. · 
- Minera. 
- Petroquimica. 
- Petrolera. 

En general, donde se requiera una alta recuperación de calor 
y las condiciones sean moderadas pueden emplearse estos equipos. 

El coeficiente de transferencia de calor en estos equipos re­
sulta ser di ficilmente evaluado mediante técnicas convencionales; 
ya que dependiendo de las caracteristicas y especificaciones que 
tenga el. equipo se determinan los coeficientes de transmisión; ra­
zón por la cual los disenadores de dichos equipos guardan sus téc.:. 
nicas de evaluación sigilosamente. 

En los origenes del estudio de la transmisión de calor, las 
primeras expresiones que se obtuvieron, fueron para determinar el 
flujo de calor por convección natural en paredes planas, lo cual 
permite suponer que era con el objeto de estudiar los sistemas de 
refrigeración y calentamiento en equipos de acondicionamiento del 
clima. 

Las ecuaciones más i.mportantes obtenidas para la evaluación 

de coeficientes en superficies planns se presentan en las Tablas 
II-A. Il-D y II-C: en las cuales destaca la posición de la placa 
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o pared. Cuando la placa se encuentra en posición vertical ('l'a-­
bla 11-B) el calentamiento ó enfriamiento no resultan relevantes. 
A diferencia de una posición horizontal en la cual es importante 
remarcar las características del movimiento que se genera por las 
fuerzas de flotación, en la convección natural. Las fuerzas de 
flotación en sentido ascendente se generan cuando el fluido corre 
'sobre' una placa 'cali.ente' y son equivalentes a la fuerzo de flQ 

tación en sentido descendente cuando un fluido circula por 'deba­
jo' de una placa 'fria'; mientras que en el caso contrario en el 
que 'sobre' una placa 'fria' o por 'debajo' de una placa caliente 
circula un fluido. las fuerzas de flotación generan pequenos 'rem2 
linos' en contraste con los desplazamientos del fluido en los dos 
primeros casos comentados (Tabla II-A) 

Las ecuaciones presentadas en las tablas de la sección II, se 
utilizan para la determinación de la transferencia de calor en plª 
cas ó superficies planas como lo son: las paredes de cuartos o bo­
degas en las cuales se requiere determinar los sistemas de ventilª 
ción 6 de aire acondicionado. 

La determinación del número de Reynolds en las tablas del gr~ 
po II es mediante la longitud de la pared ( 1) en lugar del diáme-~ 
tro, empleado en el caso de los tubos. 
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e) Casos especiales. 
Dentro de esta clasificación se encuentran algunos de los-­

equjpos descritos anteriormente; pero, para su evaluación se h~n 
desarrollado ecuaciones der.i. vadas de las presentadas en las Tablas 
de los Grupos I y H. Esta clas1ficaci6n deberla considerar cual 
quier caso que se presentara en la Industria y que no pudiese ser 
evaluado mediante los casos antes mencionados: Debido a que dicha 
concepción implica un infinito número de casos, solo se presentan 

los que más usualmente se tienen y a partir de los cuales se puede 
generalizar a cualquier otro caso. 
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III-A Superficie Extendida. 

CuanJo el coeficiente de pelicula en la parte exterior de un 
tubo metálico es mucho más bajo que en el interior, como sucede 
cuando se utiliza vapor que se condensa en una tuberia para calen­
tar aire ó cuando el coeficiente de los gases es mucho menor que 
el del fluido que circula dentro de los tubos, se aumenta conside­
rablemente la velocidad de transferencia de calor por unidad de t~ 
bo, utilizando superficies con aletas o pernos exteriores denominª 
dos de manera general; superficies extendidas. Este efecto se 12 
gra debido a quo como consecuencia de estas superficies la turbu­
lencia de los gases se incrementa y que puesto que las aletas o 
birlos de metal se fijan al tubo, éstas transfieren calor adicio­
nalmente del fluido caliente al fluido frio por conducción a tra­
vés del metal que los constituye. Asi la. superficie total disponi 
ble de transferencia de calor no corresponde ya a la superficie e~ 
terna del tubo, sino que se aumenta por la superficie adicional. 

Los tipos de superficie extendida s~ pueden clasificar en-­
tres grupos principales: 

- Aletas Longitudinales: 
Que consisten de largas tiras de metal con canales suje­

tos a la parte exterior del tubo por soldadura o inserción. Estos 
· tipos de aletas se usan comunmente en cambiadores de calor de do­
ble tubo (secc. anulares) o en cambiadores de tubo y coraza sin d~ 
flectores cuando el flujo procede a lo largo del eje del tubo. 

Las aletas longitudinales se emplean más comunmente en probl~ 
mas que involucran gases y liquidos viscosos o cuándo debido al r~ 
ducido flujo, uno de éstos o los dos son laminares. 



Flt. 1.7 AL!TAI LON•ITUDINALll. 

- Aletas Transversales: 
Estas se fabrican en una gran variedad de tipos y se em­

plean principalmente para el enfriamiento y calentamiento de gases 
en .flujo cruzado. 

CINTA llllETALICA CA ... IOL~ 
lHSElffAOA AL TUllO , · I AL TUIO 

I , 

·•/at(Q) 
o) ALETAS HILICOIDALIES b) ALETAS TIPO 1JISCO.SOLDADAS 

Plg. 2.1 ALETAI TRANIVIRIALll. 

CAMPANA 
I 

./ 

I 

M:IAQUI l"AltA IL 
AÑILLO CALIENTE 

e) ALITAS Tll"O DISCO 
DI COllTltACCION. 
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Las aletas helicoidales se clasifican como aletas transversa­
les y se sujetan expandiendo el metal mismo para formar la aleta o 
soldando una cinta metálica al tubo de manera continua. 

Las aletas tipo disco son también del tipo transversal y- -

usualmente se soldan al tubo o se sujetan a él mediante contrac-­
ción. 

Otros tipos de aletas transversales son conocidas como aletas 

discontinuas. 

De las aletas discontinuas, las más conocidas son aletas tipo 
estrella, sin embargo destacan las aletas de tipo espina y diente, 
las cuales emplean conos, pirámides o cilindros (mejor conocidos­
como birlos) de manera que éstos se pueden emplear para flujo cru­
zado o longitudinal; teniendo cada uno de ellos sus propias carac­
teristicas y efectividades para la transferencia de calor entre la 
aleta y el fluido. 

11 ALETA Tlf'O EITltELLA 11 IAUTA Tll'O HTltELLA MOOll'ICADA 

l'lg. 2.9 ALETAS DISCONTINUAS. 
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Para realizar una correcta selección del tipo de superficie 
extendida que se debe utilizar; destacan las siguientes conside­
raciones: 

- El incremento que se dá a la transferencia de calor. 
- No ocasionar caídas de presión muy elevadas. 
- El costo de las aletas (material y su conductividad). 
- Temperatura máxima de operación. 
- Posibilidad de relajación entre el tubo y la aleta. 
- Corrosión e incrustación del tubo y la aleta. 

Es importante recalcar que el factor de incrustación del flu! 
do puede determinar el tipo de superficie extendida, siendo: 

- Para fluidos muy incrustantes se prefieren 
aletas discontinuas. 

- Para fluidos ligeramente incrustantes es 
indistinta su elección. 

Gardner, desarrolló un concepto a partir del cual se puede e~ 
timar los coeficientes de Transferencia de calor en superficies e~ 
tendidas. Este concepto es el de Eficiencia de aleta; que se de­
fine como la relación de transmisión de calor de una superficie e~ 

· tendida a la máxima transferencia posible de calor desde la super­
ficie; considerando que la máxima transferencia de calor ocurrira, 
si la temperatura de la superficie extendida fuera igual a la tem­
peratura en la base o raiz de la aleta (en el tubo). 

Gardner realizó los estudios más completos q~e sobre este te­
ma se han realizado y efectuó la derivación tle la eficiencia de 
una aleta para cada uno de los casos existentes, mediante ecuacio 
nes diferenciales y que se resuelven mediante la Función Bessel 
de Segundo grado; llegando ha expresar la eficiencia mediante gr~ 
ficas que se presentan de las figuras 2.10 a 2.13 y en las que 
so indica la nomenclatura empleada para la evaluación de dicha 
eficiencia (respetando la nomenclatura del autor). De esta forma 
el uso de las ecuaciones presentadas en las tablas 1-B y I-D, 
pueden emplearse mediante la corrección que implica la eficiencia 
de la aleta y así obtener los resultados de manera práctica. 
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... (2.16) 

En la Tabla III-A se presentan algunas ecuaciones prácticas 
para la evaluación de algunos casos de superficie extendida. 
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Recipientes Enchaquetados y 

Serpentines. 

En la industria quimica de proceso es necesario frecuentemen­
te calentar o enfriar fluidos que se encuentran en recipientes de 
almacenamiento o reactores. Para lograr este servicio, se pueden 
emplear Recipientes Enchaquetados o Serpentines. 

La determinación del coeficiente de transferencia de calor 

por el lado que corresponde al fluido que se encuentra almacenado 
dentro del tanque o recipiente, se encuentra influenciada por la 
agitación que se tiene en el recipiente; y la cual depende del ti 
po de agitador. Los agitadores más comunes que se encuentran dell 
tro de la industria son mostrados en la figura 2.14. 

La agitación determina el movimiento y por lo tanto, es im-­

portante indicar que en estos casos; los números de Reynolds y Nu-
~.., 

ssel.t se modifican teniendo la siguiente forma: 

Re • ( 2 Pa )2 RPM P / µ ••• ( 2.17 ) 

Nu•hd/k hD/k ••• ( 2. 18 ) 

(chaqueta) (serpentin) 
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E:n donde: 

- Pa 
- RPM 

- d 
- D 

Es la distancia radial del aspa o paleta al eje central. 
Es la velocidad del agitador ( generalmente en revolucionas 
por minuto). 
Es el diámetro interno del Tanque. 
Es el diámetro externo del tubo del Serpent1n. 

~/ '¡ • 
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llI-B Recipientes Enct1aquet..Hdos: 

Las chaquetas de calentamiento o 1mfl'i<.1miento se usan en rocJ. 

pi entes que requieren l 1!11Pi eza t re¡-uentcmente ~· en r·e¡; 1 p ten tes ·~on 

recubr1rniento de vidrio en :os que es dificil instaJer otro medio 

de ca!entamlento. Su uso como medio de trdsferencLa de ca~ur 

ofz·ece varias ventajas: 

1º Puede usarse cualquier liquido: as! como vapor de 

agun y otros vapor es a al ta temperi.I tura . ... 
20 La circular.tón, temperatura y velodóad del medio de 

trnnsferencla de calor pueden controlarse fácilmflnte 

Jll Las chaquetas pueden fabricarse de un matorial más 

barato que e~ del recipiente. 

El enc:iaquetamiento de los recipientes de proceso pueden lle­
varse a cabo mediante el uso de alguno de los tres tipos disponi­

bles: 

- Chaquetas Convencionales, 
- Chaqueta de hoyuelos. 
- Chaqueta de Serpentín de medio tubo. 

PAHO HL 
--r1•au1 
,...llPAtlO Lteaa 

01,LICTO" COtfTINUO 
--·U CIPtaAL, 

~HMUITA 
' ' 

U CONVENCIOHL el DE IHDIO TUIO •I DE HOYUELOS 
t SECCIONES 1 

Flg. 2.115 TIPOS DE ENCHAQUETAMIENTO. 
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En el diseno de Recipientes Enchaquetados es importante esta­
blecer un sistema de referencia para el coeficiente interno y el 
coeficiente externo. Tomando como base el enchaquetamiento, el 
coeficiente interno corresponde al vapor o liquido que se encuen­
tra fuera del tanque (pared externa del tanque) pero dentro de la 
chaqueta; mientras que el externo se referirá al del fluido que se 
encuentra dentro del tanque (pared interna del tanque). 

La evaluación del coeficiente dentro de la chaqueta se reali­
zará en función del diámetro equivalente que se obtenga a partir 
del área del flujo que presente el tipo de chaqueta. El coefi­
ciente externo al enchaquetamiento se efectua mediante las expre­
siones 2.17 y 2.18 como se explicó con anterioridad. 
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III-C Serpentines: 

Los serpentines de calentamiento o de enfriamJento pueden te­
ner un número infinito de configuraciones, lo cual depende de la 
aplicación y de la forma del recipiente. 

En general los serpentines de calentamiento se colocan en la 
parte baja del recipiente, en tanto que los serpentines de enfria­
miento se colocan en la parte alta o distribuidos uniformemente en 
toda la altura del tanque. 

Generalmente se construyen doblando tuber1a de cobre, ácero u 
otro metal, para darle forma helicoidal o de espiral simple o pla­
na. 

. .......... 
j HllNUll 

ICLICelDAL .._.. N 
I / "/1'81 ... llllllA pe 

UUll ~ 

Htl'CIJIHe .... ......... 

ti) HELICOIDAL •I TUIOI VlltTICALH 

La Evaluación de los coeficientes de transferencia de calor 
en serpentines depende de la geometría y caracter1sticas especif i­

cas que poséa éste; sin embargo en la Tabla III-C se presentan las 

ecuaciones que se utilizan en los casos más frecuentes. 
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Debido a la curvatura que presenta un serpentin, es de espe­
rarse que se presente un aumento en la turbulencia y por ende que 

los coeficientes de pelicula para los tubos en un serpentln sean 
mayores que para un tubo recto, para un determinado flujo. Ya que 
el área de f Lujo es constante, el efecto de la turbulencia origin.2_ 
da por la curvatura se considera medi.ante un factor de corrección 

. que relaciona el diámetro interno del tubo con el diametro del se~ 
pentin: 

( D8pl d ) en flujo laminar. ( 2.19 ) 

( 1 + 3.54 d / D8 p) en flujo turbulento. . .. ( 2.20) 

Con lo cual el Número de Reynolds se evalua de la misma man~ 
ra que para el flujo dentro de un tubo recto. Usando de esta fOL 
ma las ecuaciónes que se presentan en la Tabla I-A. (ec. 163 y-

164) y corriqiendolas¿por los dos factores antes mencionados. 

Cuando se deséa determinar el coeficiente externo al serpen­
tin se requiere considerar los comentarios hechos anteriormente, 
respecto al tipo de agitador y caracteristicas que tenga el ser­
pentin; el Número de Reynolds se evalúa mediante la expresión 2.17 
y el Número de. Nusse.lt mediante la dada en ia 2.18 (serpentin). 



ECUACIONES PARA DETERMINAR 
"COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR" 

EN SERPENTINES 
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rn-o Cambiadores de Calor 
~ Constituidos de Tubos Rectos: 

Los cambiadores que se encuentran dentro de esta agrupación 
son los cambiadores de placas, los cambiadores de placas en espi­
ral y los cambiadores de tubos en espiral. 

- Cambiadores de Placas. 
El cambiador de calor de pl~cas es singularmente senci­

llo en su diseno y construcción. Consiste básicamente de dos ca­
bezales, uno fijo y otro móvil, entre los cuales se encuentran em 
palmadas una serie de placas metálicas prensadas con corrugaciones 
que actúan como superficies de transferencia de calor, soportadas 
y alineadas mediante dos barras guias, y selladas en su periferie 
por medio de empaques. Todas las placas están provistas de cua­
tro agujeros, uno en cada esquina, que proveen las entradas y sali 
das de los fluidos y que son sellados con empaques alrededor de 
ellos. Estos agujeros se arreglan de tal manera que forman· cua­
tro conductos mediante los que se distribuyen los fluidos alterna­
damente a través de los estrechos pasajes formados entre las pla­
cas. Los agujeros de las placas extremas conducen a las conexio­
nes de los cabezales de entrada y salida. 

Las placas son generalmente de forma rectangular y presentan 
corrugaciones con distintas caracterisiticas según cada uno de los 
fabricantes y que cumplen tres funciones primordiales. 

10 Incrementar el área efectiva de transferencia. 

2º Dan rigidez y refuerzan la placa a fin de que pueda 
soportar la presión diferencial. 

30 Promueven la turbulencia, incrementando los coefi-
cientes de trar.;sferencia de calor. 
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Entre los diversos tipos de corrugaciones. los más represent~ 
tivos y más ampliamente usados son el tipo lavandero y el tipo sa~ 
di neta. 

En general, dondequiera que la recuperación de calor sea im­

portante y las condiciones de operación sean moderadas pueden uti­
lizarse los cambiadores de calor de placas por su alta eficiencia. 

Su diseno se puede realizar mediante las ecuaciónes 174, 175 
y 176 de la Tabla III-D en la cual se evalúa el diámetro equivalen 
te que se obtiene de las secciones rectangulares ( área de flujo 
transversal ) constituidas por el ancho de las placas y la separa­
ción que existe entre cada una de ellas. 

- Cambiador de Placas en Espiral. 
Los cambiadores de calor de placas en espiral están for­

mados por dos láminas metálicas enrolladas en espiral y colocadas 
dentro de una cubierta cilindrica. 

e) LOS OOS FLUJOS EN ESPIRAL. 
11. CONTRACOftftllNTE. 

...., 
•) Ull 'LUJO IN lll"IRAL 

· Y EL OTRO AX 111.L. 

Flo. l.17 MRHLADOI EN LOS CAMltlADOltEI 
DI: PLACAS IN EIPlftAL. 
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El espacio entre las placas forma dos pasajes rectangulares 
independientes, por los que los fluidos circulan en contracorr·•ien­
te ( los dos flujos en espiral ). Sin embargo, el equipo puede 
arregÍarse en flujo cruzado, en el que uno de los fluidos circula 
por un canal cerrado en espiral, en tanto que el otro pasa perpen­
dicularmente por otro canal que está abierto y que permite el paso 
de un extremo a otro del cilindro. 

Las ventajas que tiene el cambiador de placas en espiral es 
el que permite una buena distribución de flujo, alta turbulencia, 
flujo en contracorriente, no hay problemas de expansión y existe 
facilidad de limpieza y resistencia al ensuciamiento. 

Sus usos son más generales y tiene como limites de operación 
220 Psi y 400 "F y con un área de transferencia de calor de hasta 
2200 pies cuadrados. 

- Cambiador de Tubos en Espiral. 
El cambiador de tubos en espiral consiste en varios tu­

bos enrrollados en espiral, que se colocan entre dos superficies 
planas, una de las cuales es la cubierta y la otra es la tapa. En 
conjunto forman un circuito en espiral en el exterior de los tubos 
para la circulación del fluido en la cubierta, de manera que los 
fluidos circulen a contracorriente. 

El uso de este arreglo en espiral de los tubos elimina el pr2 
blema causado por la expansión térmica; pero presentan la desven­
taja de que es imposible limpiar mecanicamente el interior de los 
tubos por lo cual su uso queda restringido a fluidos que no sean 
ensuciantes, o en los que la limpieza quimica sea efectiva. El 
exterior de los tubos en cambio es accesible tanto para la limpie­
za qu1mica como mecánica. 

El cambiador de tubos en espiral se usa en la industria como 
enfriador o calentador, aunque también puede usarse como condensa­
dor o vaporizador, reemplazando ocasionalmente a los intercambiad2 

res de tubo y envolvente, en servicios que tengan cargas térmicas 

y flujos pequenos o en donde el espacio disponible imponga la nec~ 
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sidad de un equipo compacto. 



ECUACIONES PARA DETERMINAR 
•coEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR" 

EN CAMBIADORES DE CALOR 
NO CONSTITUIDOS DE TUBOS RECTOS 

TABLA 111-D 
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111-E Duetos ~ Cir-culaI:"es: 

Durante el desarrollo de los diversos equipos y accesorios en 
la industria quimica, se ha hecho necesario en algunos casos el 
uso de geometrias que no correspondan a las que se presentan en 
los tubos o cuerpos cilindricos, por problemas de espacio y/o mee~ 
nicos. 

Entre las formas estudiadas, destacan las de duetos con qeom~ 
trias que presentan áreas de flujo transversal de poligonos regul~ 
res y entre las que sobresalen las cuadradas y las hexagonales. 

Para la evaluación del coeficiente de pelicula dentro de un 
dueto con las caracteristicas antes descritas, se pueden emplear 
las ecuaciones presentadas en la Tabla I-A teniendo la precaución 
de evaluar el diámetro equivalente a partir de los conceptos des­
critos en la sección 3.c Aspectos geométricos de este mismo capi­
tulo. 

La determinación del coeficiente de transferencia de calor 
por fuera de un dueto no circular, resulta ser un poco más compli­
cada; ya que el no ser tubular, penni te que se forme sobre el cue!: 
po una capa laminar sobre todo éste, disminuyendo las turbulencias. 
El desarrollo y estudio de estos casos, se ha tenido que realizar 
experimentalmente y las ecuaciones obtenidas se presentan en la T~ 
bla III-E en la cual se emplea lo ancho ( del área áe choque per­
pendicular ) del dueto para la deterniina9i6n del Reynolds y del 
Nusse.1 t, (La}. 



ECUACIONES PARA DETERMINAR 
"COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR" 

EN DUCTOS 
NO CIRCULARES 

TABLA IJI-E 
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III-F Diversos Cuerpos: 

(Esf'eras, Particulas amor-fas, etc.) 

Finalmente se presenta en la Tabla III-E las ecuaciones que 
permiten determinar los coeficientes de transferencia de calor so­
bre particulas de dimensiones pequenas y que pueden resultar de ifil 
portancia para lechos f luidizados o empacados. 

Las ecuaciones que estiman el coeficiente de transferencia de 
calor en esferas se encuentra en la Tabla III-E y muestra como ca­
racteristica más importante que para la determinación de dichos 
coeficientes se utiliza el diámetro de la esfera (E) (tanto en el 
Reynolds como en el Nusselt.) 

En particulas amorfas 6 con forma de gota, es necesario dis­
tinguir, cual es la característica geométrica que se emplea para 
determinar el Número de Reynolds y el Nómero de Nusselt; siendo en 
el primer caso un diámetro promedio de la· particula (Dp) de manera 
similar con el diámetro de la esfera; sin embargo para el caso de 
una particula con forma de gota se emplea el Per1metro inayor de la 
partícula (Pe). 
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Es importante recalcar que para el buen uso de las ecuaciones 
y gráficas presentadas, se debe de tener cuidado en calcular las 
propiedades del fluido a la temperatura global o a la de pelicula; 
distinguir la longitud significativa que se utiliza en una rela­
cion dada y cuál es el conjunto de datos empleados en los números 
de Prandtl y Reynolds para un caso determinado. 

Finalmente, también es bueno recordar que la información pro­

porcionada en este capitulo permite predecir con cierta confianza 

los coeficientes.de transferencia de calor convectiva más comunes. 



ECUACIONES PARA DETERMINAR 
"COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR" 
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CAPITULO 111 

SIMPLIFICACION 
DE LAS ECUACIONES 

DE TRANSFERENCIA DE CALOR 

Introducción: 

Los disenadores de equipo de transferencia de calor han teni­
do la necesidad de obtener correlaciones que permitan evaluar y/o 
estimar las caidas de presión y la transferencia de calor en los 
diversos equipos que presentan este mecanismo de transporte. 
Para resolver esta necesidad, desde los anos Veintes se empezaron 
a realizar estudios que fundamentaran y apoyaran sus disenos futu­
ros. En la actualidad se tienen una infinidad de ecuaciones que 
permiten resultados muy precisos y hasta exactos; los cuales se 
han podido alcanzar a partir del auge de la Computación; sin embar 
golas expresiones más modernas son dia a·dia más precisas y por 
lo mismo menos conocidas y consecuentemente menos dominadas. 

El proposito de este capitulo es el de presentar una metodolQ 
gia sencilla y práctica para la determinación de los coeficientes 
de película de transferencia de calor, teniendo como soporte los 
primeros estudios realizados en este campo y agrupándolos en .casos 
generales a partir de las características del fluido y de la parte 
del equipo que se estudiará. Dicha metodología continuará siendo 
iterativa como lo son todas a la fecha; pero que se llevará a.cabo 
de manera más.rápida y sencilla. La sencillez de está técnica 
permitirá su generalización y consecuentemente su conocimiento y 

dominio, lo que a futuro generará un desarrollo de un nuevo enfo~ 

que que acarreará evaluaciones más exactas de las ·que hoy se tie­
nen y mediante técnicas sencillas. 
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1.- Fundamento de la Simplificación. 

El principal problema que se presenta al emplear las ecuacio­
nes desarrolladas por todos los autores a la fecha; es la continua 
iteración de la temperatura promedio del fluido que conlleva a una 
también continua evaluación de la densidad, viscosidad, conductivi 
dad y calor especifico del fluido para la respectiva temperatura 
propuesta. La metodologia aqui presentada simplifica estos pa­
sos, al correlacionar dichas propiedades termof isicas en una fun­
ción de la temperatura y en la cual las constantes serán especifi­
cas para cada fluido. 

El fundamento consiste en transformar las expresiones adlmen­
sionales en ecuaciones dimensionales; que quedarán en función de 
tres aspectos; del flujo (Velocidad promedio del fluido 6 del f lu­
jo masa velocidad), de la geometria del equipo (Diámetro interno, 
externo o equivalente del tubo o dueto) y directamente de la tem­
peratura promedio del fluido y/o de película ó de superficie depen 
diendo de lo indicado en la expresión original. 

Para ejemplificar la simplificación de las ecuaciones se em­
plea la ecuación de Dittus y Boelter (Ec. 31 Tabla I-A) especifica 
para fluidos pocos viscosos que se están enfriando al circular con 
flujo turbulento dentro.de un tubo recto. 

i o.e .... 
h • 0.026 d Re Pr 

h - 0.026 ~ (d~Pr (,.~ r 
vº·' (k .. , e u º·' ) h - 0.026 - p p 
d°" ... p 

h - 0.026 vº·' f en 
dº·' 

. .. ( Ec. 31 ) 

.•. ( 3.1 ) 

••. ( 3.2 ) 

: . ( 3.2' ) 

La función f CT) se obtiene especificamente para cada uno de 
los fluidos que cumplan con las condiciones y limitaciones dadas • 

para esta ecuación. 
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Es importante recalcar en esta técnica que el objetivo es el 
de simplificar el manejo de las ecuaciones utilizadas en la evalue 
ción de los coeficientes de transferencia de calor, en las cuales 
la exactitud obtenida, está determinada por la expresión original 

(no por la simplificada). 

A partir de la información presentada en el capitulo ante­
rior; se simplifican en éste las ecuaciones consideradas de mayor 

exactitud y que son generales en sus bases y concepción. 

2.- Simplificación de Ecuaciones. 

La simplificación de ecuaciones de transferencia de calor se 

puede ef~ctuar sin dificultad en cualquier caso y situación, sien­

do indistintamente si es con o sin cambio de fase o para cualquie­
ra de las geometrias analizadas en el anterior capitulo. El poder 
efectuar la simplificación de cada una de las expresiones presente 
das en las tablas del capitulo II, implicaria un trabajo demasiado 

extenso y que resultaría ser prácticamente interminable; por lo 
cual en este trabajo se simplifican solamente las ecuaciones de 

los casos más frecuentemente encontrados en la Industria. 

Los dos tipos principales de flujo que se analizarán son el 
flujo interno en donde el fluido llena completamente un dueto (tu­

bo rect?) y el flujo externo donde e+ flujo circula alrededor de 
un dueto (banco de tubos). 

a) Flujb dentro de un Tubo Recto. 

Este resulta ser el caso más frecuente y sobre el cual-­
se han basado la mayoría de los estudios que se han realizado pos­

teriormente. Para su facilidad en el manejo se subdivide en 2 ºª 
sos: Flujo de fluidos poco viscosos y flujo de fluidos viscosos. 

- Fluidos poco viscosos (µ<2µH
2
o>· 

La determinación del coeficiente de transferencia de ca­

lor de fluidos poco viscosos en el interior de un tubo recto se 
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puede realizar mediante las ecuaciones desarrolladas por "Hausen" 
y "Dittus con Boelter" dependiendo del flujo que se este manejando 

La ecuación No. 10 (Ver Tabla 1-A) desarrollada por Hausen y 

cuyo empleo es preferible para tubos horizontales en los que se 
presenta flujo laminar, se recomienda siempre y cuando el valor 
del número de Graetz sea menor de 100. 

h - .!. 3 66 + 0.8SGz p [ )( )-d • (1+0047Gz%) !;. ••• ( Ec. 10 } 

h .¡.!. 3 66 • o.as(fv!f~) j('h )°"' 
d • 1+0.047(-;fv f -;-)2'3 µsJ ••• ( 3.3 } 

h .. ¡~ k µ0.14 + 0.667 6 V t (e Cp µo.u) 1 -0.14 

d · [1 + o.04 (v~2 )21.'( e~)%) /la 
•.• ( 3.4 ) 

h • {.a.§!. f, (T) + 0.6878 V d/L f2(T) } f (t ) 
d [1+0.04(vd}'':-~ f!(T)) · • ª 

... ( 3.4') 

·oe donde: 

••• ( 3.5) 

••. ( 3;6) 

••• ( 3.7} 

••• (3.8} 
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Las ecuaciones de flujo turbulento para predecir coeficientes 
de transferencia de calor, sólo suelen ser válidos con números de 
Reynolds mayores de 10 000. La región de transición se encuentra 
en el rango de 2 000 a 10 000 en el valor del Número de Reynolds y 

no existe ninguna ecuación simple para realizar una transición ma­
temfltica suave del flujo laminar a turbulento. De entre las rel.!! 
ciones propuestas, la ecuación de Hausen para flujo transicional 
se ajusta tanto al extremo laminar como al extremo completamente 
turbulento, en forma adecuada. 

• C Ec. 17 ) 

... e 3.9 l 

h J0•116 v% (~h l/JcJ3
)- ~(~~3 1Y.i•o.141)}(t+(.ct~3)µ·0.14 [ ~ µll5-o.M\ d w µ Lj ... e 3.10 ) 

Siendo: 

•0.14 
t'4 <Ta> • Pa 

••• ( 3.10' ) 

••• e 3.e > 

.•• e 1.11 l 

.••• ( 3. 12 ) 
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Este tipo de flujo es altamente inestable y es muy sensible a 
la naturaleza de las condiciones de entrada y a las perturbaciones 

externas, como por ejemplo vibraciones. Dado que no es posible 
establecer con precisión los distintos tipos de perturbaciones, 

las predicciones del coeficiente de transferencia de calor no son 
tan precisas como en el caso de flujo laminar. 

En general se acepta que el régimen turbulento se presenta­
cuando el número de Reynolds es mayor de 10 000 y se supone un me~ 
clado perfecto del fluido, despreciando los efectos de entrada. 
La evaluación del coeficiente con este flujo se realiza con preci­
sión mediante las ecuaciones desarrolladas por Dittus y Boelter 
cuando el valor del número de Prandtl se encuentra entre 0.7 y 120 
y la relacion L/d es mayor de 60. 

La ecuación de Dittus y Boelter que aplica cuando el fluido 
que circula por el interior del tubo se está calentando se presen­
ta con el número 30 en la Tabla I-A. 

h • 0.023 ~ ~·º Pr0~ ... ( Ec. 30) 

••. ( 3.13 ) 

.•• ( 3.14 ) 

, yOB 
h • 0.023 fjií2' f,ITI •.• (3.14') 

En la cual: 
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~k0,4 %~ º·ª) f, en • º e 
w 

... (3.15) 

La ecuación empleada para el caso en que el fluido que está 
circulando se está enfriando, fué la que ejemplificó la simplific~ 
ción de las ecuaciones y en donde se obtuvo: 

vº.s 
h • 0.026 ar f, m 

d 
... { 3.2' ) 

Encontrándose: 

... ( 3.16 ) 

- Fluidos viscosos (µ>2PH
2
cY· 

Las ecuaciones desarrolladas por Sieder y Tate en 1936 
son las que revolucionaron los estudios realizados en esas épocas. 
y las más frecuentemente utilizadas en nuestros dias. Su conti­
nuo uso resulta como consecuencia de su exactitud en fluidos visc2 
sos, siendo estos los que forman las peliculas más gruesas en su 
capa limite y como ésta es la principal resistencia a la transfe­
rencia de calor convectiva, resulta que al emplear estas ecuacio-­
ryes en fluidos menos viscosos, los valores asi obtenidos quedan s2 
brados del lado seguro para el dise~ador (Sin afectar de manera iffi 
portante a la economia del diseno). 

La ecuación obtenida por sieder y Tate para flujo laminar es: 

{¡ \0,14 

h • 1.86 ~ (Re Prt} fµa; ••• ( Ec. 11 ) 
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h • 1 66 !.. .!!Y!!.. µ Cp .! % 
( ~11.i~ )º·'" 

' d µ k L l's 
... ( 3.17) 

V habiendola simplificado queda como: 

••• ( 3. 16 ) 

••• ( 3.18' ) 

En la que se tiene: 

·0.14 
f. CT8 ) • µ5 ••• ( 3.8 ) 

Mientras que para flujo turbulento 
misma Tabla I-A. 

La.cual al simplificarse: 

es la ecuac.16n 26 .de la -

• • , .( Ec. 26 ) 

••• ( 3.20) 

•.• ( 3.21 ) 
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•.• ( 3.21' ) 

Teniendose: 

... ( 3.22 ) 

... ( 3.23 ) 

Estas dos últimas ecuaciones simplificadas (Ecs. 11 y 26) son 
usadas casi en cualquier rango y aunque la 11 es recomendada para 
tuberias con un diámetro interno menor o igual a una pulgada, las 
experiencias demuestran que puede emplearse aún en diámetros mayo­
res, obteniendose excelentes resultados. 

b) Flujo a Través de un Banco de Tubos. 
En general, el cálculo del cooficiente de transferencia 

de calor para el flujo a través de un Banco de Tubos t"iene una for, 
ma más elaborada, ya que e~ este caso el fluido tiene una trayectQ 
ria que cambia continuamente. Para su análisis se subdivide en: 
Flujo cruzado en Banco de Tubos Alienados o Alternados y Flujo 
por el Envolvente de Cambiadores de Calor. 

- Flujo Normal a Bancos de Tubos. {Flujo Cruzado) 
Se ha agrupado a los bancos de tubos alineados y altern~ 

dos como un solo caso a partir de la observación de la Tabla I-D 
para Flujo Perpendicular a los Tubos, que indica la· relación exis­
tente entre el coeficiente que se tiene para tubos alineados y al­
ternados: 

hsr alineados " o.79hBT alternados • • . ( 3.24 ) 
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Esta relación se puede verificar al comparar las ecuaciones 
80, 83. 88, 92, 95 y 99 propuestas por Kays y Lo para dichos casos 

en la siguiente tabla: 

TURBULENCIA 

No. de Re 

1<Remáx<100 

100 < Re máx < 3000 

3000 < Remáx < 32 000 

ECUACIONES PARA FLUJO CRUZADO 

( Por: Kays & Lo ) 

BANCO DE TUBOS 

hB r alineados hBT alternados 

0.855 F~Re~i~ Pr
113 (!'iµ}

14 
1.086 F *Re~x p¡Y.l (µ/µj-

14 

O 695 F _.!!.. Reº·500 P 113 (µ! )º.14 
• D máx r 1P• 

0.33 F _.!!..Reº·ª PrV3 (µ/. f.14 

D máx P. 

Las dos últimas ecuaciones (Ec. 88 y 99) poseen un grán pare­
cido con las de Colburn (Ec. 90 y 101), teniendo como diferencias 
el factor de corrección por viscosidades y el evaluar con la temp~ 
ratura promedio del fluido las pro~iedades; mientras que Colburn 
evalúa mediante la temperatura de película. 

De esta forma, se puede considerar la simplificación de las 
tres ecuaciones para bancos de tubos alternados como base, tomando 
en cuenta la relación dada en la ecuación 3.24 para cuando se neo~ 
site evaluar en bancos de tubos alineados. 

Las ecuaciones 92, 95 y 99 de la tabla I-D son simplificadas 
a continuación: 

..• ( Ec. "92 ) 

• _!. (~\0~12/.e2Jl\y3 (P/ \w• 
h 1.086 F 0 µ ¡ ~ k l ll'sj •.• ( 3.25 ) 
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h 1 086 F .... k 3 e 113 rº·412 µ(1/:r-0272) vº·•12 ~ 21 ~ 
• . oº.s88 P .•. ( 3.26 ) 

0.412 
h • 1.0B6F ~~Se 'i',(T) 'P,(T5) ..• ( 3.26'.) 

En donde: 

(T. ) 
-0.14 

'P, s • µ .•. ( 3.28 ) 

Para el rango de 100 a 3 000 en el valor del número de Rey­
nolds, la ecuación 95 se simplifica como se muestra en seguida: 

k ll508 1/3(µ¡ )º.14 h • 0.695 F 0 Re"'"' Pr ;µ
5 

... ( Ec. 95 ) 

.•. ( 3.29 ) 

v~ºª' [ % 1/3 0.508 1Y.i-o.aes1] µ-0.14 
h • o.695 F 

0
0Ia2 k Cp P "' .•. ( 3.30 ) 

~0.608 

h • 0.695 F 0~~2 'P:,(T) '1'2IT8 l .•• ( 3.301 
) 

Siendo: 

• ( 3.28 ) 

( 
2/:¡ . 1/3 0.508 11(}'3·0;!68)\ 

\03(T) • k Cp P r- J • • • ( 3.31 ) 
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Por último tenemos que para números de Reynolds con valores 
mayores a 3000 en bancos de tubos alternados, la ecuación 99 al 
simplificarse toma la siguiente estructura: 

OJ4 

h • 0.33F ~Re~~ Pr'fJ( %) ... ( Ec. 99 ) 

OB Y,¡ 01' 

h. 0.33 F ~ (d~ma.P) ( µ~) (~s}' ••• ( 3.32 ) 

••• { 3.33 ) 

v.º.8 . 
h • 0.33 F JW 'P,ITI 9'2IT8 I ••• { 3.331 

) 

En la que se tiene: 

•.• ( 3.28 ) 

Presentandose asi una generalización para cualquier caso en 
que se tenga flujo cruzado en un banco de tubos. 

- Flujos en la Envolvente de un Cambiador de Calor.·. 
La determinación del coeficiente de transferencia d;ca~ 

lor por el lado del envolvente es aun más complicado debido al 
constante cambio de dirección del fluido, obligado por el arreglo 
de los tubos y el tipo de mamparas que se tengan en el cambiador 
de calor, generandose corrientes parásitas que complican aún más 
el cálculo, teniendo variaciones en el flujo y por ende en la velQ 
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cidad. 

Los métodos sirnpl ificados, desarrollados por l<ern y Donohue 
permiten obtener resultados satisfactorios. 

El método de Kern, debido a su simplicidad ha sido el más uti 
!izado desde su publicación en 1950. Kern plantea la dificultad 
para determinar una expresión que evalue el coeficiente de transf2 
rencia de calor debido a que la constante de proporcionalidad y de 
número de Reynolds varian en la práctica. 
las siguientes ecuaciones: 

Ecuación 

( Ec. 103 ) ( 
,.14 

h • 0.60 ~ ReºMl Pr'l3 %ª} 

( Ec. 105 ) 

Sin embargo propone -

Cuando 

10<Re<2000 

2000< Re< 10° 

Estas ecuaciones son el resultado de una correlación de datos 
industriales para los hidrocarburos, compuestos orgánicos, agua, 
soluciones acuosas y gases; cuando el banco de tubos emplea defleQ 
tores en los que la altura de corte de la mampara es de 1/4 del -
diámetro de la envolvente, lo que es equivalente a un área de ven­
tana de un 20% 

En el desarrollo de esta ecuación se utilizó el concepto de 
diámetro equivalente como dimensión caracteristica, y que se apli­
ca para el cálculo del número de Reynolds. Este diámetro repre­
senta un plano perpendicular a los tubos; es decir, supone el flu­
jo ·paralelo a los tubos. Sin embargo l

0

a masa velocidad y la velQ 
cidad del fluido empleados en la evaluación del número de Reynolds 
estan basadas en un área de flujo perpendicular a la dirección -
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del flujo cruzado en la linea radial central del haz y consideran­
do el mismo espaciamiento entre mampara y mampara. Para facili­
tar este cálculo en la nota 7 de la Tabla I-D se presenta la expr~ 
sión para estimar el área transversal de flujo para el lado de la 
coraza. 

Una vez planteadas y detalladas las limitaciones del método 
de Kern, podemos proceder a la simplificación de sus ecuaciones: 

•.• ( Ec. 103 ) 

• -(Deq VP)º;'lll/µCp)1/3(µ/ )Ol4 
h 0.60 Deq µ \ k I l's ••• ( 3.35 ) 

yMl [ % 1/3 0;'111 (}J-D.34)1 •Q.14 
h • 0.60 052 k Cp p µ µ, 

oeq 
.•. ( 3.36 ) 

••• ( 3.36' ) 

Encontrandose: 

••• ( 3.28 ) 

Para la zona más trascendente (régimen transicional y Turbu-­
lento), la ecuación 105 se simplifica como: 

k ns 1f.¡ (" / )0.14 

h • 0.36 o;¡- Re , Pr /Ps ... ( Ec. 105 ) 
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• , _k (Deq V P\.5 ( µ Cp)t¡ª(µ/ )0.14 
h 0.J6 Deq µ J k /µs •.• ( 3.38 ) 

y0.5 [ 21: ~ ,12 ('!a-o.Je)] µ-0.14 
h • O 36 -- k 3 Cp 3 p I' . o&i5 

( 

1/2 

h z 0.36 O~) '1'8 (TI 'l'2(T6 I 

De la que se deriva: 

•0.14 
'P2 (Ts) • µ5 

... ( 3.39 ) 

..• ( 3.39' ) 

... ( 3.27) 

Finalmente es importante recalcar que las correlaciones pro­
puestas por Kern son aplicables a haces de tubos con tolerancias­
aceptables entre mamparas y tubos; y entre mamparas y envolvente -
(corrientes parásitas), sin mencionar el tipo de envolvente o cab~ 
zal considerado. 

Donohue plantea los diferentes aspectos a considerar durante 
la transferencia de calor en cambiadores de tubos y envolvente, 
sin embargo, las correlaciones desarrolladas por él no cuantifican 
todos estos efectos. Su solución al problema se limita a consid~ 
rar las variaciones en espaciamiento y corte de las mamparas, cal­
culando la masa velocidad 6 velocidad y el número de Reynolds con 

·un área de flujo igual a la media geométrica de las áreas de flujo 
cruzado y de flujo en la ventana de la mampara y utilizando el di! 
metro externo de los tubos como dimensión característica. 

Las ecuaciones propuestas son de la forma: 



136 

..• ( 3.41 ) 

En donde Co depende si es para envolventes rolados o no rola­

dos, (Ecuaciones 102 y 104) y ya que es similar a la ecuación 99 
al simplificarse se tiene: 

•.. ( 3.42') 
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CAPITULO IV. 

REGRESION DE LAS 
PROPIEDADES TERMOFISICAS 

DE LOS FLUIDOS 

Introducción: 

En el capitulo III se planted el fundamento de la simplifica­
ción de las ecuaciones para determinar el coeficiente de transfe­
rencia de calor; obteniéndose un arreglo ~n el cual se encuentran 
representados tres factores; el flujo del fluido mediante la velo­
cidad, el factor geométrico indicado en la longitud y diámetro del 
dueto e implicitamente también en la velocidad y el tercer factor 
es una función de la temperatura en el que se encuentran agrupadas 
las propiedades termofisicas del fluido en estudio. 

El factor que resulta ser función de la temperatura.es especi 
fico para cada fluido analizado e implica el obtener una expresión 
que lo represente. Para encontrar dicha expresión se han planteE 
do 7 diferentes modelos matemáticos con la finalidad de hallar al 
mejor ajuste de la agrupación de las propiedades termofisicas en 
función de la temperatura. Los liquides analizados son de muy d.!. 
versa's caracteristicas teniendose compuestos orgánicos (hidrocarb,!! 
ros, alcoholes, ácidos orgánicos, hidrocarburos ciclicos, ce.tonas, 
y mezclas de éstos) y compuestos inorgánicos. 
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1.-Liguidos Estudiados. 

Anteriormente se expuso que el presente trabajo debia delimi­
tarse debido a que de no ser asi, seria interminable; en ese momen 
to se indicó que solo se analizarian las ecuaciones de transferen­
cia de calor sin cambio de fase más importantes para el flujo den-
tro de un tubo recto y através de un banco de tubos. Ante la im-
posibilidad de analizar todos los fluidos existentes, se seleccio­
naron algunos liquidas con la ventaja de despreciar la presión co­
mo variable; ya que la misma practicamente no afecta en el valor -
de las propiedades termofisicas de los liquidas. 

Los liquidas se escogieron con el objeto de que éstos repre­
sentasen los diversos rangos y caracteristicas de las propiedades 
termof1sicas; desde los muy viscosos y densos, hasta los menos vi~ 
cosos que el agua e inclusive en un amplió rango de conductivida­
des. Los liquidos seleccionados fueron: agua, anilina, acetona, · 
ác. acético, ác. sulfúrico (98% peso), ác. clorhidrico (31% poso), 
metano!, etanol, propano!, butano!, benceno, gas oil, crudo conti­
nental, kerosen y gasolina natural. 

a) Agua. 
El agua es una substancia tan común, que sus propiedades 

fisicas y quimicas han sido estudiados detalladamente y es la sub­
tancia que se encuentra en mayor cantidad en la tierra. Siendo 
considerada corno el disolvente universal y el liquido más facilmen 
te encontrado, resulta ser el más empleado en la Industria. 

En estado puro, el agua es un liquido inodoro, insipido e in­

coloro pero que en capas gruesas muestra un color azul, cuya temp~ 
·ratura de fusión es a los 32ºF y la de ebullición es a los 212ºF, 
a una presión de una atmósfera. 

En la regresión de las diferentes funciones de temperatura p~ 
ra cada una de las ecuaciones simplificadas en el anterior capitu-
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lo, los valores de las propiedades se encontraron en los siquien­
tes ranqos: 

T (ºF) 40. 210. 

k (BTU/h ple ºF) 0.3340 0.4141 
Cp (BTU/lb ºF) 1.0 1.10 
P (lb/ple3) 62.422 50.8802 
µ (lb/h pie) 3.388 0.6171 

Estos valores se obtuvieron a partir de los presentados por 
Kern para la conductividad térmica, el calor especifico a presión 
constante y viscosidad, de su libro "Procesos de Transferencia de 
Calor" en la tabla 4, Fiq. 2 y Fig. 14 respectivamente; mientras 
que la densidad se encontró en la tabla 4 de las "Tablas de Vapor" 
reportadas en la Biblioqrafia de este capítulo. 

b) Anilina. 
La amina más importante que se tiene es la anilina, li­

quido incoloro y cuyos puntos de fusión y de ebullición son: 
20:84 ºF y 363.92 ºF. En la determinación de sus funciones se em 
plearon los siguientes limites: 

T (ºF) 

k (BTU/h ple ºF) 
Cp (BTU/lb ºF) 
P (lb/ple3) 

11 (lb/h ple) 

40. 

0.1070 
0.4830 

64.7621 
16.214 

280. 

0.0930 
0.5900 

57.3004 
0.7744 

Los datos presentados fueron obtenido.s por N. V. Varaqafpif -
para la conductividad y densidad y por Kern en la Fiq. 2 y Fiq. 14 
para el calor especifico y viscosidad respectivamente. 
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El principal uso que se le da a la anilina es como la base de 
muchos colorantes de alquitrán y para sintetizar importantes com­
puestos empleados en la fabricación de llantas de hule. 

e) Acetona 
La acetona es la cetona alifática más sencilla que se -

tiene, y es un liquido incoloro, inflamable y volátil de olor fue~ 
te. Es un liquido con una elevada polaridad debido a su 9rupo -
funcional carbonilo, lo cual explica su 9ran solubilidad en agua. 
La acetona ebulle a los 133.7 ºF y su fusión la loqra a los 
-138.28 ºF; para encontrar las funciones de temperatura, se traba­
jó dentro de los siquientes limites: 

T {ºF) o. 100. 

k (BTU/h pie ºF) 0.1029 0.0959 
Cp (BTU/lb ºF) 0.4946 0.5269 
p (lb/ple3) 52.0607 48.0602 
p (lb/h pie) 1.210 0.7018 

Los valores utilizados para efectuar las regresiones se basa­
ron en los reportados por N. V. Varagafpif para la conductividad ~ 

térmica, calor especifico y densidad y por Kern en la Fig. 14 para 
viscosidad. 

La acetona es usada principalmente como solvente. 

d) Ac. Acético. 
El ác. acético es el mAs importante de todos los éc. ca~ 

boxílicos. Este es un liquido oleoso que solidifica a 62.06 •F 
formando cristales parecidos al hielo y ebulle a 244.6 ºF cuando 
se encuentra puro y anhidro. 

Las correlaciones se realizaron mediante la informacion encon 

trada en los nomogramas de las F~gs. 2 y 14 del Kern para el calor 
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especifico y viscosidad; mientras que los valores de densidad y -
conductividad se obtuvieron del libro de propiedades de N. V. Var~ 

gafpif. Estos valores se encuentran dentro de los rangos siguien 
tes: 

T (ºF) 80. 180. 

k (BTU/h ple ºF) 0.0988 0.0930 
Cp (BTU/lb ºF) 0.495 0.543 
P (lb/pie') 65.0938 61.2463 
µ (lb/h pie) 2.8314 1.3479 

El ác. acético es muy empleado en la industria alimentaria en 
la producción de vinagre. 

e) Ac. Sulfúrico (98% en peso). 
El ácido sulfúrico es el más importante de los compues-­

tos inorgánicos obtenidos por sintesis, ya que su uso es enorme en 
el consumo industrial; como lo es en la fabricación del rayón, la 
producción de combustibles del petroleo, en la obtención de ferti­
lizantes, en la industria metal mecánica, en el procesado de meta­
les no ferrosos y en la producción de diversos compuestos lnorgánj. 
cos. 

El ácido sulfúrico es un ácido muy fuerte y un excelente oxi­
dante que solidifica formando pequenos cristales a los 50.9 ºF y 
ebulle a los 658.4 ºF. Es un liquido incoloro en estado puro; 
sin embargo frecuentemente se torna ligeramente amarillo debido a 
los óxidos formados y con una densidad y viscosidad muy elevada, 
como se muestra a continuación: 



T (ºF) 

k (BTU/h pie "F) 
Cp (BTU/lb ºF) 
p (lb/pie') 
µ (lb/h pie) 
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40. 

0.1850 
0.34 

115.6027 
101.64 

120. 

0.1940 
0.36 

112.8349 
26.62 

Los valores de densidad y conductividad se obtuvieron del li­
bro de propiedades de N. V. Varagafpif, mientras que el calor esp~ 
cifico y viscosidad de las figuras 2 y 14 del Kern. 

f) Ac. Clorhidrico (31% en peso). 
El cloruro de hidrógeno es un gas en condiciones norma-­

les; pero que por su fuerte acidez y uso se le ha obtenido en soly 
clones acuosas para facilitar su manejo. El ác. clorhidrico al -
31% en peso es la concentración en la que se encuentra más frecuen 
temente en el mercado, como un liquido incoloro. 

El rango en el que se utilizaron las propiedades de está soly 
ción para su regresión fueron: 

T (ºF) 40. 130. 

k (BTU/h pie ºF) 0.3463 0.1964 
Cp (BTU/lb ºF) 0.587 0.676 

. p (lb/ple1 ) 72.3403 70.4653 
µ (lb/h pie) 6.05 3.1944 

Dichos valores fueron tomados de las Figuras 2 y 14 del Apen­
dice del Kern (Calores especificas de liquidos y viscosidad de 11-
quidos), la conductividad de las tablas de propiedades termofisicas 
de N. V. Varagafpif y de las densidades reportadas en el Manual 
del Ingeniero Quimico de Perry. 

Los más frecuentes usos del ácido clorhidrico son en la obten 
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ción de diversos productos quimicos, al aprovechar su fuerte poder 
oitidante. 

q) Alcohol Metílico. 
El alcohol metilico o de madera (nombre que se le da por 

su obtención) es un liquido incoloro, inflamable, sumamente polar 
y soluble en aqua, cuya temperatura de ebullición es a los 
148.5 ºF y la de solidificación es a los -144.04 ºF. 

En el estudio de su aplicación a las diferentes ecuaciones -
simplificadas, se emplearon sus propiedades dentro de los interva­
los siquientes: 

T (ºF) 

k (BTU/h ple ºF) 
Cp (BTU/lb ºF) 
p (lb/pie1) 

µ (lb/h ple) 

o. 

o. 1246 
0.5655 

51.5559 
2.783 

140. 

0.1092 
0.611 

47.1756 
0.9922 

·Las cifras reportadas para la conductividad, calor especifico 
densidad y viscosidad, fueron de las Tablas de Varaqafpif en los -
tres primeros casos y del Kern en el último. 

El metano! es empleado.como disolvente de lacas, barnices y 
abrillantadores. 

h) Alcohol Etílico. 
El etanol es un liquido incoloro es inflamable que tiene 

como características que solidifica a -169.6 ºF y ebulle a los -
173.12 ºF. 

Los limites dentro de los cuales se desarrolló su adaptación 

al método presentado fueron: 



T (ºF) 

k (BTU/h ple ºF) 
Cp (BTU/lb ºF) 
p (lb/ple5 ) 

µ (lb/h ple) 
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o. 

0.1022 
0.4993 

52.4687 
6.3404 

140. 

0.0918 
0.6595 

48.2267 
1.4520 

Del libro Propiedades Termofisicas de N. V. Varagafpif, se o~ 
tuvieron los valores de la conductividad térmica, del calor especi 
fico y de la densidad; mientras que la viscosidad se obtuvo de la 
Fig. 14 del libro Procesos de Transferncia de Calor de D. Kern. 

El uso más frecuente del etanol en la elaboración de bebidas 
alcohólicas; siendo de éstas el componente más importante. 

i) Alcohol Propilico. 
El alcohol propilico o propano! es un liquido inflamable 

entre los -122.4 ºF y los 181. ºF que son las temperaturas de fu­
sión y ebull ic'ión respectivamente. 

Para efectuar la regresión de las funciones de la temperatura 
que mejor permitieron evaluar los coeficientes de transferencia de 
calor se uso la siguiente información: 

T CºF) o. 160.' 

k (BTU/h ple ªF) 0.0952 0.0851 
Cp (BTU/lb ªF) 0.495 0.70 
P (lb/ple5) 52.1279 47.4638 
µ (lb/h pie) 14.036 2.0086 

La conductividad térmica y densidad se utilizaron a partir de 
las reportadas por N. V. Varagafpif y ol calor especifico junto -
con la viscosidad se tomaron del Kern. 
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j) Alcohol Butilico. 
El alcohol butilico, al igual que todos los alcoholes es 

una substancia sumamente inflamable y con una temperatura de fu -
sión muy baja; siendo ésta de - 111.82 ºF y ebulliendo a los 
242. ºF. 

En la determinación de las funciones que permitiecen ia pre -

dicción de los coeficientes de transferencia de calor, se emplea-­
ron los siguientes limites: 

T (ªF) 20. 240. 

k (BTU/h pie ºF) 0.0926 0.0796 
Cp (BTU/lb ªF) 0.490 0.62 
p (lb/pie1) 51. 7692 46.0579 
µ (lb/h pie) 15.004 0.9680 

f 

De las Figuras 2 y 14 del Kern se reportaron los valores del 
calor especifico y viscosidad; los de conductividad y densidad fu~ 
ron tomados de las tablas de N. V. Varagafpif. 

k) Benceno. 
Dentro de los hidrocarburos aromáticos o ciclicos, el -

benceno es el más importante ya que todos los compuestos aromáti-­
cos son derivados del benceno. Este es un liquido incoloro que -
arde con flama brillante y despide hollin; siendo los vapores de 
éste explosivos. Su temperatura de fusión es a los 41.9 ºF y la 
de ebullición a los 176. ªF. 

Las conductividades, calores especificos, densidades y visco­
sidades empleadas en las regresiones de la temperatura se encuen-­
tran en la información proporcionada po~ Varagafpif, Kern, Varagaf 
pif y Kern respectivamente, dentro de los limites mostrados en la 
siguiente tabla: 



T (ºF) 

k (BTU/h pie ºF) 
Cp (BTU/lb ºF) 
p (lb/pie') 
µ (lb/h pie) 
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50. 

0.08629 
0.395 

56.0745 
1.8392 

170. 

0.07493 
0.475 

51.6341 
0.7623 

El benceno se considera entre las substancias químicas más ifil 
portantes ya que con él se preparan el fenol, el nitrobenceno, anl 
lina, explosivos, perfumes, drogas y el alquitrán de hulla. 

El desarrollo al que se ha llegado en nuestros dias, se ha d~ 
rivado en gran medida de los combustibles y diferentes substancias 
obtenidas dentro de la petroquimica. El auge que tiene en nues-
tras dias la petroquimica obliga a considerar dentro de este trab~ 
jo compuestos de grán importancia para esta época; para lo cual se 
analizaron cuatro diferentes substancias derivadas del petroleo. -
Como consecuencia de que dependiendo del tipo de mezclas y caract~ 

risticas que posee un determinado crudo, las propiedades termofisl 
cas de éstos varian muchisimo; se seleccionaron cuatro diferentes 
liquidos a partir de los reportados por D. Kern en su libro "Proc~ 
sos de Transferencia de Calor"; siendo éstos: 

- Gas Oil. (28 ºAPI) 
- Crudo Continental (34 ºAPI) 
- Kerosen (42 ºAPI) 

Gasolina Natural (56 ºAPI) 

Los rangos entre los cuales se emplearon sus propiedades ter­
mofi s icas para la obtención de los ajustes en función de la tempe­
ratura se muestran en las cuatro tablas siguientes: 



154 

l) Gas Oil. (28 ºAPI). 

T (ºF) 100. 

k (BTU/h pie ºF) ' 0.0750 
Cp (BTU/lb ºF) 0.460 
fl (lb/pie') 54.2732 
µ (lb/h pie) 18.755 

m) Crudo Continental. (34 º API). 

T (ºF) 

k (BTU/h pie ºF) 
Cp (BTU/lb ºF) 
P (lb/pie') 
µ (ib/h pie) 

n) Kerosen. (42 ºAPil 

T (ºF) 

k (BTU/h ple ºF) 
Cp (BTU/lb ºF) 
p. (lb/pie') 
µ (lb/h ple) 

100. 

0.0776 
0.476 

52.4017 
12.100 

100. 

0.0814 
0.490 

49.9064 
3.630 

ti) Gasolina Natural. (56 º API ). 

T (ºF) 100. 

k (BTU/h pie ºF) 0.0882 
Cp (BTU/lb ºF) 0.510 
p (lb/pie1 ) 46.0387 
µ (lb/h pie) 2.299 

380. 

0.0685 
0.610 

47.7542 
1.615 

380. 

0.0708 
0.630 

45.7579 
1.210 

380. 

0.0744 
0.647 

42.9195 
0.5566 

380. 

0.0806 
0.67 

38.3655 
0.2420 
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Los valores para estas cuatro últimas tablas se obtuvieron iJl 
tegramente del Apendice del libro "Procesos de Transferencia de C2 
lor" de Kern en la siguente forma: 

• Conductividades térmicas de hidrocarburos l!quidos. 
• Calores especificas de hidrocarburos llquidus. 
+ Gravedades especificas de hidrocarburos. 
+ Viscosidades de líquidos. 

2.- Regresión de las Propiedades Termoflsicas. 

Flg. 1 
Flg. 4 
Fig. 6 
Flg. 14 

La regresión de la función de temperatura para cada una de -
las ecuaciones que evalúan los coeficientes de transferencia de es 
lor, se realizó mediante la siguiente secuencia; 

lQ Análisis del liquido. 

En primer lugar se obtuvieron los valores de las propie­
dades termofisicas de todos los fluidos; elaborando para cada uno 
de éstos una tabla con un encabezado como el que se muestra a con­
tinuación: 

T 
("F) 

Temp. de fusi6n: 

K 
(BTU/h pleºF) 

Fluido: 

Fórmula: 

Cp 
(BTU/lb ºF) 

Temp. de Ebullición: 

" (lb/h pie) 

Es importante recalcar que hasta estas lineas no se hablan in 
dicado (hecho énfasis) las unidades de cada una de las variables, 
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ya que las expresiones se manejaron como una derivacion de números 
adimensionales; sin embargo como las ecuaciones (funciones de tem­
peratura) que se obtengan a partir de las regresiones son depen-­
dientes de los valores utilizados, es muy importante especificar 
las unidades que se emplean. Asi las unidades congruentes para -
las propiedades termofisicas presentadas en el anterior encabezado 
son: 

Velocidad V (pie/h) 
Longitud del dueto L (pie) 
Dlámetro del dueto D ó d (pie) 

22 Obtención de los valores puntuales de cada funci6n de 

Temperatura. 

Cada una de las funciones de temperatura desarrolladas 
en el Capitulo anterior, al simpli.ficar las ecuaciones de transfe­
rencia de calor pueden ser representadas por una ecuación alqebrai 
ca; la cual para su obtención se requienJ de algunos valores pun-­
tuales que posteriormente puedan ser correlacionados por algun mé­
todo estadistico. Estos valores son resultado de sustituir en cª 
da expresión simplificada las cantidades de las propiedades termo­
fisicas correspondientes a su temperatura; lograndose Una tabla CQ 

mo se ejemplifica en seguida: 

Tj (ºF) 
agua 

f (T1) 
f CT2) 
f (T3) 
f (T4) 

fl {Tj) • 
anllína acetona 

f (TI) 
f (T2) 

ác. acético 
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JQ Selección de la expresión Algebraica que represente -

las funciones de Temperatura. 

Una vez calculados los valores para las funciones de tem 
peratura de los liquidos seleccionados, se procedió a encontrar la 
ecuación algebraica que mejor representara cada uno de los juegos 
de datos obtenidos en el segundo paso, empleando para ello el métQ 
do de m1nirnos cuadrados. 

3. - Método de Minimos Cuadrados. 

El método de minimos cuadrados consiste en obtener las cons­
tantes de una ecuación modelo; tal que la suma de las diferencias 
al cuadrado de los valores que se estiman obtener y de los reales 
(verdaderos) sea minirna. 

n 

2: [ fl (Tj) - fl (Tj) ]1 • mínimo 
J•l EVAL REAL 

..• ( 4.1 ) 

Este planteamiento implica que fl (TJ) puede ser el obtenido 
por cualquier modelo algebraico (Ec:., de ler. grado, 211 grado, 3er. 
grado, etc) . 

4.- Modelos Algebraicos Analizados. 

En la realización de este estudio se pensó que los modelos -
que mejor podrían representar las funciones de temperatura serian: 

1er grado. fi (Tj)EVAL • a + bTj •.. ( 4.2) 

20 Grado fl (Tj)EVA~ a + bTj + cTj
2 

.•. (u) 
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, 
3er Grado. fi (Tj) • a • bTj • cTj' • dTJ3 ••. ( 4.4 ) 

EVAI. 

4° Grado. fi (Tj) • a •, blj • c'íi • dTJ"3 • 
EVAl 

eTj• . .. ( 4.5 ) 

Potencial. fi (Tj) = a •Tt ••• ( 4.6 ) 
EYAL 

ExponP.ncial. f' (T") (bTjl 
i J~·a•e ••• ( 4.7 ) 

Hiperbólica. fi (Tj~ = (a • bTj)/ (e + dij) . .. ( 4.8 ) 

5.- Resultados Obtenidos de la Regresión de las Propiedades 
Termofisicas. 

Para poder indicar que ecuación muestra la mejor representa­
ción para los casos analizados; fue necesario obtener las 7 ecua­
ciones algebraicas de cada uno de J~s 233 juegos de datos (de las 
15 funciones de temperatura para los 15 ó 16 Uquidos estudiados); 
o sea 1631 expresiones algebraicas de las cuales se.seleccionaron 
233 de éstas mediante la evaluación del error estandar. 

• z 
Error Estandar • ¿ ( fi (T j)ElMI. - fi (Tj) ) 

l•I -

... ( 4.9) 

A continuación se presentan unicamente los resultados obteni­
dos para cada una de las ecuaciones simplificadas: 



TABLA I 

EClJACION DE HA USEN. 

{L!quidos poco viscosos que fluyen dentro de tubos con flujo laminar). 

e O N S T J\ N T E S JW:ru: 
LIQUIDO Rango ExeresiOn b c d e Eatánd<U: 

('F) .. .. .. .. .. 
l Aguu 40. a 210. 2º ORADO 4,0288 -l -l.3619 -4 2.8376 -7 9.1737 -4 
2 Anilina lOO. a 280. 2º GRADO l. 7096 -l -3.9449 -4 3. 7481 -7 3.1159 -4 . 
3 Acetonn o'. a 100, 4º GP-'100 l.05i0 -l -l.2408 -4 -l.2685 :-6 l.0219 -a -7.5829 -11 1.0320 -4. 
4· Ac. Acético 80. a 180, HIPE!lliOLICA 1,3037 -1 -9.6381 -5 l,0000 o 9.1457 -4 1.2219 -4 
5 Ac, SulfOrico 
6 Ac. Clor'h!drico 40. a 130. 2º GRADO 5.5465 -1 -2.8353 -3 2,66G5 -6 2.8606 -4 

,7 Metanol c. a 140, 4• GRADO l,4366 -1 -3,8941 -4 1.8217 -6 .. 1.0010 -a 3.1406 -11 3.3695 -4. 
a Etanol o. a 140. 3er GRADO l,3237 -l -3.2324 -4 6.2221 -7 -9.3360 -10 l.0780 -4 
9 l'ropanol · Go; a 160, 2º GRADO l.3817 -1 -3,5521 -4 4,87l5 -7 3 .1202 -s 

10 Butanol 80. a 240. 3er ORADO l.4577 -1 -4.6858 -4 l.2107 -6 -l. 727l -9, 2.5295 -4 
ll Benceno so. a 170, 3er GRADO l.0765 -1 -3.1865 -4 l.0256 -6 -2.2483 -9 l.0416 -4 
12 Gas Oil. 220. a 380. 3er GRADO 2.2729 -l -l.2369 -3 3.7588 -6 -4.1255 -9 l.1746 -3 
13 Crudo Continental 160,' a 380. 3er GRADO 9.867l -2 l.'5223 -4 -1.1900 -6 l.6087 -9 9.2948 -4 
14 !<e rosen 100. a 380, BIPERBOLICA l.~343 -1 -l.3631 -5 l.0000 o 1.5286 -3 1.6382 -4 
15 Gasolina Natural 100. a 300. 3er GRADO l.0620 -1 -2.2002 -4 7.6462 -7 -l.2l5l -9 1.5135 -4 



TABLA II 

ECUACION DE HAU~EN. 

(L!quido1 poco viscosos que fluyen dentro de tubos con flujo laminar). 

S0Qlili1:Ali1:fll! mil 
LIQYIQQ .1ll1lSm lilllii!EHióD E!!t~D~.U: 

('F) u 11 11 11 11 

l A;ua 40. a 210. 3er GAADO 7.3495 l 4.3144 -2 -8.9645 -4 2.0068 -6 2.8528 -l 
2 Aiülina 100. a 280, 3er GRADO 4.5975 l -3.2806 -2 -l.2815 -4 2.6950 -7 9,3216 -2 
3 llc9tona o. a 100, 4º GRADO 2.6455 l -2.8595 -2 -1.6928 -5 l.6093 -6 -9~3423 -9 2. 7358 -2 
4 Ac. Acético 00. a 180. 3er GRADO 4.3758 l -1.2927 -1 7.5150 -4 -l.7267 -6 5.3562 -2 
5 Ac. Sulfllrico 
6 Ac. Cloxh!drico 40. a 130, 2ª GRADO .S.3098 l i.8900 -2 -l.9960 -5 4.9455 -2 
7 .l-letanoi o. a 140. 4ª GRADO 3.3613 l -6.2450 -2 3.5203 -4 -l.9297 -6 6,1445 -9 8.4750 -2 
8 Etanol o. a 140. 4º GRADO 3,3916 l 3.1053 -3 -l.2950 -4 l.3132 -6 -4.9185 -9 3.5486 -2 
9 1'ropanol 60. a 160. 3er GRADO 3.8736 1 -4,0283 -2 3. 7384 -4 -l.2666 -6 3.3338 -2 

10 Butanol 00, a 240, 3er GRADO 3,8377 l -l.9241 -2 l.6737 -4 -4.2375 -7 9. 6869 -:! 
ll Benceno so. a l 70. 3er GRADO 2.3900 1 l.5984 -2 -3.0041 -4 l.1583 -6 0.5541 -2 
12 Gas Oil 220. a 380, 2º GRADO 4.4123 l -5.6343 -2 6,2920 -5 1.1308 -l 
13 Crudo continental 160. a 380. 3er GRADO 3,3795 l l.6876 -2 -l.4174 -4 l. 7963 -7 B.2131 ·2 
14 !<e rosen 100. a 380. 3er GRADO 3.1969 l -3.5259 -2 0.5450 -s -9.7498 -8 7.2008 -2 

,15 Gasolina ·Natural 100, a 300, 3er GRADO 2.3953 l -5. 7144 -2 2.7525 -4 -4.9017 -7 3,6910 -2 



TABLA III 

ECUACION DE HAUSEN. 

(Líquidos poco viscosos que fluyen dentro de tubos con flujo laminar). 

(
Cp P )'!.. 1,m· -¡;-

CONSTANTES Error 
};¡IQUIOO .B!!J:!gQ_ Exeresión b e d e Est~nd!!r 

('F) .. .. .. •• .. 
1 ligua 40, a 210, 3er GRAOO 3 .2137 1 2.1004 -2 -2.8670 -4 5.9092 -7 9.9004 -2 
2 llnili.1a 100, a 280. 2º GRADO 4.2060 1 3.8655 -2 -2. 5377 -5 2.7998 -2 
3 Acetona O. a l•lO. 4• GRADO 3.9720 l 2.2276 -3 3.1590 -4 -2.8312 -6 8,96~0 -9 1.2263 -2 
4 rlc. Acético 80. a 180. ·2• 'GRADO 4.5806 1 1.4614 -2 6.1572 -s 2.9015 -2 
5 Ac. Sul f6rico 
6 1.c. Clorh!drico 40. a· 130. HIPERBOI.ICA 2.119\l 1 2.9011 -3 l. 0000 o -3.4246 :-3 1.0254 -:? 
7 Mei:anol o. a 140, 3er GR.l\DO 3. 7972 l 2,1542 -2 G.95tlll -6 9.37l4 -9 4.5511 -~ 
8 Etanol o. a 140, 3er. GRADO 4.0355 l 6.5384 -2 -2. 2054 -6 -4.7847 -8 4. 7641 -3 
9 P.ropanol 60, a 160. 3er GMDO 4.3246 1 2.8809 -2 4. 7398 -4 -l.5907 -6 4.6740 -2 

10 Butanol 80. a 240. 2•· GRADO 4.0512 1 8.8447 -2 -1. 5900 -5 1.1557 -2 
ll Benceno so. a 170. 3er GRADO 3.6157 l 1.0999 -1 -6.4230 -4 2.2841 -6 1.0475 -1 
12 Gas Oil 220. a 380. 2º GRADO 4.5438 1 2,8061 -2 3. 7700 -6 6.8362 -2 
13 Crudo Continental 160, a 380. 3er GRADO 4.3359 1 3. 7781 -2 -3.1233 -s 3.1898 -8 1.0456 -1 
14 Kerosen 100, a 380. 3er GRADO 4.3065 l l .2703 -2 5. 7906 -5 -0.0443 -a 4~5103 -2 
15 Gasolina Natural 100. a 300. 3er GRADO 3 • .7184 1 -9.8877 -3 1.4573 -4 -2.8615 -7 2.8779 -2. 



TABLA IV 

ECUACION DE t!AUSEN. 

(L!quidos poco viscosos que fluyen dentro de tuboe con flujo tranaioional). 

~ON~~ftt!llHi ~ 
LIWIDO EAll9S E1$E!E!!dºD 11 :e c ~ 1 Eg~6l!~ll[ 

('F) 11 11 11 11 11 

1 Agua 40. a 210. 3er GRADO 5,0l46 o 2.3393 -2 -l.1049 -s 2 .2294 -a 2.6362 -2 
2 Anilina 100. a 280. 3er GRADO 1.5770" o 2 •. 7390 -3 9.1195 -6 -l.6924 -0 7.2474 -3 
3 Acetona o. a 100. 4º Gr.A DO 2,3340 o -6.3133 -4 5.3719 -s -6.8918 -7 2.7649 -9 .3.1268 -3 
4 Ac. Acático 00. a 180. 2• GRADO 2,0505 o 2.3663 -3 -6. 7381 -7 3.4420 -3 
5 Ac. Sulfdrioo 
6 Ao. Clorhidrico 40. a 130. 3er GRADO 5,2791 o -4.2725 -3 -2.2918 -5 -l.3446 -7 5.4566 -3 
7 Metanol o. a 140. 4º GRADO 2 .3483 o 3 .9473 -3 -2.5459 -5 1.0105 -7 -3.8517 -10 9.5568 -3 
e Et!lnol º· a. 140. 4º GRADO l.7015 o 3.5715 -3 6,8992 -6 •l.2293 -7 4.8021 -10 2. 7172 .-3 
9 Propanol 60. a 160. 2º GRADO l.3485 o 4 .4896 -3 -3.8377 -6 1.5133 -3 

10 Butanol so. a 240. 3er GRADO 1.1353 o 6, 7129 -3 -l.5967 -5 2. 9991 -e 6,3347 -3 
ll Benceno so. a 170. 3er GRADO 1,6619 o 5. 7077 -3 -3.8728 -5 1.0492 -7 3.8464'-3 
12 Gas Oil 220. a 380. 2º GRADO 7,6825 -1 3.0286 -3 -1. 7493 -6 5.4769 -3 
13 crudo Continental 160. a 380. Jer GRADO l.1226 o 9.0027 -4 5.2oos -6 -7.4724 -9 5,0981 -l 
14 l<orosen 100, a 380. Jer GRADO l.3544 o 2,1274 -3 2.5891 -7 -l.8445 -9 4.0883 -3 
15 Gaaolina Natural 100, a 300; · 3er GRADO l.9002 e 5.5218 •3 -2.2739 •!1 3.6904 -a 6~1811 -3 



LIQUIOO 

l Agua 
2 llni.lina 
3 Acetona 
4 Ac. Acético 
5 lle. Sul ftirico 
6 lle .• Clorhidrico 
7 Me.tanol 
8 .Etanol 
9 Propanol 

10 Butanol 
ll Benceno 
12 Gas Oil 
13 Crudo Continental 
14 l<erosen 
15 Gasolina Natural 

TABLA V 

ECUACION DE HAU~EN. 

(Liquides poco viscosos que fluy~n dentro de tubos con flujo transicional). 

CONSTANTES .~:t. 
BA!!.S12. ExeresiOn b e d e Est~ndar 

('F) .. 11 H .. 11 

40. a 210. 4º GRADO l.0068 o -3.4342 -3 -4.5225 -6 7.4600 -0 -1.6644 -10 5.6216 -3 
100. a·280. 3er GRADO 7.ú546 -1 -4.1505 -3 B.8601 -6 6.5BB4 -9 2.5958 -3 

o. a 100. 4º GRADO 1.9011 -l -3.9905 -4 -6.3553 -6 9.8749 -0 -4.2223 -10 5.1396 -4· 
00. a 180. 3er GRADO 4.1782 -1 -2.4791 -3 1.0911 -5 -2.2600 -0 8,3663 -4 

40. a 130. 3er GRADO 1.2350 O -7 .2980 -3 l.5736 -5 -1.8117 ':"8 2.'0745 -3 
o. a 140. 4º. GRADO 3.3396 -1 -2.2243 -3 l. 7577 -5 -l.0550 -7 3.0357 -10 2,2fl24 -3 
o. a 140. 4º CRADO 4.1533 -1 -2.2238 -3 6. 7260 -6 -2.6193 -9 -4.4338 -11 l,0814 -3 

60. a 160. HIPORBOLlCA 6.0709 -1 -7.9742 -4 l.0000 o 6.2938 -3 3.0277 -4 
80, a 240. 4º GRADO 7.~333 -1 -7.9975 -3 5.0217. -5 -l.6892 -7 2.2328 -10 2,6616 -3 
so. a 170. 3er GMDO ~.4?54 -l -1.4490 -3 6.3363 -6 -1.3164' -0 6. 7749 -4 

220. a 380. POTENCIAL 9.4760 l -1.0467 o 2.2907 -3 
160. a 380. 3er GRADO 6.0510 -1 -1.9557 -3 2.2333 -6 -4.3747 -10 1.4535 -3 
100. a 380. HlPERBOLICA 4.2189 -1 -2.7716 -4 l,0000 o 4.5738 -3 l. 0967 -3 
100. a 300. 3ar GRADO 1.9663 -1 -9.3910 -4 3.5798 -6 -s .6170 -9 6. 7118 -4 



TABLA VI 

BCUACION DB DI'rl'US Y. BOEL'l'ER, 

(L!quidos poco viscosos calentandose dentro de un tubo con flujo turbulento), 

v~CPOAll) 
17lTI • l'" 

~Ql!lfi~Bl'!:Ulil ..1"21. 
LIQUIDO .BlllSl2 ~l!l!Etli6!l 1 l! S! !a ! 11tl!!ain.: 

('FI 11 .. 11 H .. 
i. Agua 40 •• 210. 2• GRADO . B.1668 o 5.9484 -2 6.3103 -5 9.2040 -2 

• A:\ilina 100 •• 280. 3sr G~DO 2,6257 o 6,6986 -3 7.0900 -5 -5.5763 -0 3,5828 -2 

~ Acetona o. a 100, 4• GRADO 6,6513 o 3 .2444 -3 3,0690 -4 -3.8594 -6 1.5472 -e 1.9919 ·-2 

~ Aa, Ac•tlco eo. a 180. 2º GRADO 4,4242 o l .3206 -2 1.2839 -5 1.9470 -2 

~ Ac, sulfdrico 
6 Ac, Clorh!cSrico 40. a 130. 3er GRADO 7.3890 o 1.2585 -2 3.3081 -!1 -5,2387 -7 1.9465 -2· 

7 Metanol o. a 140. 4º GRADO !1.4052 o 2,3802 -2 -5.8591 -5 4,6100 -8 -8.4219 -10 5.2880 -2 

8 Etanol O, a 140, 4º GRADO 3,4576 o l,6064 -2 7. 0125 •5 -6.6800 -7 2.5611 -9 l.3100 -2 

9 Propanol 60, a 160. 3er GRADO 2,3651 o 1.4610 -2 3,67i6 -s -6.6473 -0 6. 6483 -3 

10 Butanol · eo. a 240, 3er GRADO 1.4998 o 2.5843 -2 -4.5478 -5 l. 5981 -7 3.1657 -2 

11 Benceno so. a 170. 3er GRADO 3,7696 o 3,3552 -2 -1.7527 -4 5.0670 -7 2.1509 -2 

12 Gu Oil 220. a 380, ler GRADO 4.3725 -1 1.1684 -2 2.9272 -2 

13 Crudo Continental 160, a 380. 3er GRADO 2,3276 o -2.2392 -3 4. 7296 -5 -4.7832 -0 1.8190 -2 

14 Kerolien 100, a 380. 3er GRADO 2. 7272 o 9,2077 -3 1.4573 -5 -1.3373 -0 2.7l88 -2 

15 Ga1olina Natural 100, a 300, 4º GRADO l.4336 1 -1.9757 -1 1.9426 -3 -7.5921 -6 1.0616 -0 9.2079 -2 



TABLA VII 

ECUACION DE DITTUS Y.DOELTER. 

í~!quidos poco viscosos enfriandose dentro de un tubo con flujo turbulento), 

l(T)• kCpp 
(

OJQ;JO•) 
• µ•~ 

CON S :l!\l!TES Error 
LIQUIDO. ~ E¡m;esi6n b c d e Egt4ndr.iI 

('F) 11 .. .. .. u 
l Agua 40. a 210. 3er GR/IDO 4.8993 o 4.2444 -2 1.0480 -4 2.9977 -8 7.2434 -2 
2 A11ili11a 100. a 280. 3er GRADO l.1171 o 2 • .5139 -3 4.1991 -5 -l.9514 -8 2.0975 -2 
3 Acetona o. a 100, 4º GRADO 3. 5395 o 2.0680 -3 l.9777 -4 -2.5071 -6 1.0106 -9 l.3479 -2 
4 Ac. Acático SO. a lBO. 3er GRADO 1.5476 o l.9592 -2 -B.8215 -5 2.4878 -7 l.1765 -2 
5 · Ac. Sulfllrico 
6 Ac. Clorb!drico 40. a 130. 3er GRADO 4. 9605 o 5.9814 -3 -3.4571 -6 -3.5868 .,.7 l.5065 -2 
7 Mei:anol º· a 140. 4º GRADO 2. 7685 o 1.4647 -2 -2.7806 -5 -5.2387 -8 -3.4925 -10 3.5314 -~ 
8 Etanol o. a 140. 4º GRADO l.5550 o 8,2002 -3 4.4703 -5 -4.1316 -7 1.5921 -9 7.7181 -3 
9 Propanol 60. a 160. 2º GRADO 9.2374 -l 7,9064 -3 1.1359 -5 3,2355 -3 

10 Dutanol 80. a 240. 3er GRADO 5.0800 -l 1.2829 -2 2,4177 -5 9.4005 -8 1.7538 -2 
ll Benceno so. a 170. 3er GRADO ·l. 7852 o l.8590 -2 -9.4846 -5 2.6587 -7 l.2823 -2 
12 Gas Oil 220. a 380. 2º GRADO 2 .4628 -2 5,0929 -3 1.3818 -6 1.5501 -2 
13 Crudo Continental 160. a 380. 3er GRADO 9.8840 -1 -2.1629 -3 2.6815 -5 -2.5444 -8 1.0623 -2 
14 l<erosen 100. a 380. 3er GRADO 1.1406 o 4.5524 -3 9.6224 -6 -7.3342 -9 1.6445 -2 
15 Gasolina Natural 100. a 300. 4º GRADO 3;6250 o -5.8594 -3 1.8311 -4 -0. 7731 -7 1.4024 -9 3,0324 -2 



TABLA VIII 

ECUACION DE SIEDER. Y TATE, 

(Liquides viscosos que circulan dentro de un tubo con flujo laminar). 

i= o ~ !;l :J1~N!E§ Error 
LIOUIOO BlnS2. E¡sei;:asion 

"' 
b g 51 ! Egt¡\Ds}IJI: 

l'FI 11 11 .. 11 11 

l Agua 40. a 210. 3er GRJ\DO 2.2841 o -4.9829 -5 -8.2757 -6 2.0264 -0 4,5693··3 
2 ·An.Uina 40. a 200. 4º GRJ\DO l .1674 o -3,3355 -3 1.0800 -s -3.1112 -e 3.9392 -11 2.1164 -3 
3 Acetona: o. a .100, 4º GRADo 6.6606 -l -7.6079 -4 -5.4277 -6 8.9174 -e -3.9427 -io 6,1227 -4 
4 Ac, Ac,tico 80. a 180, 2º GRADO 8.8255 -l -l.2951 -3 l .2335 -6 9,6586 -4 
5 Ac, Sulfelrico 40. a 120. 3er GRADO 2.2676 ó -3.9425 -3 -l.5795 -6 2. 7823 -8 5,1099 -3 
6 Ao. Clorh!drico ·40, a 130, :ler GRADO 2.5527 O -8,5316 ~3 '1.6242 -6 -l.3853 ;..9 l.5557 -3 
7 ·Metané:>l O; a 140, 4• GRADO 8.8523 .-l -2~1523 -3 1.0476 -s -s .6461 -8 ·1.7326 -10 2,1672 -3 
6 Etanol o. 1' 140. 4º GRADO 8.4054 -1 -1,3152 -3 2.6822 -7 l.5949 -8 -6.6848 -11 7.8799 -4 
9 Propanol o. a 160, 4º GRADO 8.9172 -1 ·.;;l.4098 -3 -1.0841 -6 1.9762 -e -5.1671 -11 2.1011 -4 

io Butanol 20. a 240, 4º GRADO 9.0646 -1 -l',3425 -3 -2.6226 -6 2 .6732 -e -5 •. 5707 -11 1.8051 -3 
11 !lenceno so. a 170. 2º GllAOO .6.5233 -1 -1.1865 -3 1.6097 -6 9.1609 ,..4 
12 Gas Oil 100. a 380, 3er GRADO 8.9372 -1 -1.1370 -3 3 ,0501 -7 1.0068 -9 1~7696 -3 
13 Crudo continental 100. a :J00. Jer GRADO 8.8168 -1.-1.5303 -3 2,5542 -6 -2 .4024 -9 2,2382 -3 
14 Kerosen 100. a 380, 3er GRADO 7.4413 ·-1 -1.0782 -3 1.6433 -6 -1.4375 -9 1.2196 -3 
15 Gasplina Natural 100, a 300, 3er GRADO 6.4589 -l -1.4302 -3 S.4948 -6 -9.2077 -9 9.2173 -4 



TABLA IX: 

ECUACION DE SIEDER. Y ·TATE. 

(L!quidos viscosos que circulan dentro de un tubo con flujo tubulento). 

CON S TAN TE ·s ,F.u:.QX, 

LIQUIDO J!ru!.S2 Exere.sión a b e d e Est6nd¡u: 

('F) .. u .. .. •• 
1 Agua 40. a 210, · 3er GR.100 4.8387 o 4,3999 -2 1.1452 -4 4.9185 -8 7. 7748 -:2 
2 Anilina 40. a 280. "3er GRJ\00 8.4135 -1 6, 7465 -3 2.l68l -5 2.6819 -8 2 .0618 -2 
3 A c., tona O. a 100, 4º GRADO 3. 7l08 o 2.5930 -3 2.2033 -4 -2. 7702 -6 l.1132 -a l.5048 -2 
4 Ac. Acético 00. a 180 HIPERBOLICA 2 .057l o 5.8227 -3 1.0000 o -1.0662 -3 l .3135 -2 
5 Ac. Sul fOdco 40. a 120, 4º, GRJ\DO -l.8164 -1 ·5:1575 -2 -9.2793 -4 8,6054 -6 -2,7212 -8 1.4111?. -2 
6 t.c. Clorhidrico 40. a 130, 3er GRADO 4 .6433 o 7.2441 -3 6,9737 -6 -3.9255 -7 1.5654 -2 
7 Metanol o. a 140, 3er GRADO 2.8348 o 1.5807 -2 -1.6458 -5 -1.7964 -7 3.8931 -2 
8 Etanol o. a 140, 4º GRADO l. 5608 o B.8064 -3 5.1558 -s -4.5588 -7 l. 7653 -9 8. J296 -3 
9 Propanol o. a· 160. 4º GRADO 9.7075 -1 6.3837. -3 3.0920 -5 -3~2189 -8 -6.4574 -11 3,4069 -3 

10 Butanol 20. a 240, 4º GRADO 7.9956 -1 4.4413 -3 6.3077 -5 -2.4983 -7 5.2341 -10 1.7690 -2 
11 Benceno so. a 170. 3er GRl\DO l.7888 o 2.0624 -2 -l.0356 -4 2.9674 -7 1.4262 -2 
12 Gas Oil 100. a 380, Jer GRADO 5,6744 -1 -9.9421 -5 l. 7700 -5 -1.4516 -8 1.4891 -2 
13 Crudo Continental lOO. a 380. Jer GR/IDO 5,3043 -1 3.0050 -3 8.5719 -6 -1.4-'25 -9 l.1830 -2 
14 Keroson lOO. a 380, Jer GRADO 1.1462 o 4.7317 -3 1.1789 -5 -7.9199 -9 1.8697 -2 
15 Gasolina Natural 100. a 300, 3er GRADO l,8892 o 3.8664 -2 -l.6165 -4 2.8619 -7 3.8276 -2 



TABLA X 

ECUACXON DE l<llYS Y LO. 

(L!quidos a trav4a de un banco da tubos con flujo cruzado y Re menor de 100,) 

CON§!AN:¡:ES k.mt. 
LIQUXP9 .Bll!lS2. E¡¡e~esión b e d Ept4n<lnr 

l'FJ 11 " 11 11 i• 
l A qua 40, a 210. 3er GRADO 2. 7506 o 2.9490 -3 -l. 3892 -5 2.6790 -8 4,0102 -3 
2 Anilina 40. a 280, 4º GRADO 1.2388 o -1.9450 -3 6,4820 -6 -2,2264 -8 2.9956 -11 1.2481 ~3 
3 Acetopa o. a loo. 4º GRADO 8. 9541 -1 -8.2862 -4 -1. 3113 -6 3.3644 -s.-1.6826 -10 4.i627 ~4 
4 Ac. Acático so. a leo. 2º GRADO 1.0783 o -9.5171 -4 7.1945 -7 6,7983 -4 
5 1.c, Sulfllrico 40. a 120. 2º GRADO 2 .1734 o -1.0680 -3 -3.1805 -7 2,4599 -3 
6 . Ac, Clorh!drico 40. a 130, 3er GRADO 3.0301 o -8.3046 -3 -3. 7551 -6 -2.2294 -8 8.4873 -4 
7 Metanol o. a 140. 4º GRADO 1.1143 o -1. 611°2 -3 5.2005 -6 -2. 7241 -8 8,5947 -11 1,2344 -3 
8 Etanol o. a 140. 3er GAADO 9.9272 -1 -6.9685 -4 -7.3574 -8 4.5475 -10 4.2681 -4 
9 l'ropanol o. a 160. 4º GRADO 9.8879 -1 -6.0964 -4 -1.4566 -6 2.1116 -8 -3.0B09 -11 1.4696 -4 

10 autanol 20. a 240, 3er GRADO 9.8073 -1 -5.6776 -4 -1.6391 -7 2.0009 -10 1.0227 :-3 
11 Bonceno so. a 170. 3er GRADO 8.1805 -1 -6,6161 -4 -1.9670 -6 8, 9i03 -9 8.9869 -4 
12 Gas Oil loo. a 380, 3er GRADO 9.1668 -1 -7.0226 -4 -6.8080 -7 -4.2974 -10 1.5334 -3 
13 Crudo Continen~al 100. a 380. 3er GRADO 9.1113 -1 -7.7367 -4 • 1.2154 -6 -l,40J4 -9 2.2178 -3 
14 l<eroaen 100. a 380. 3er GAAOO 8.5?73 -1 -6.5112 -4 9.6764 -7 -1.0232 -9 9,7808 -4 
15 Gasolina Natural 100. a 300, 3er GAADO 8.4348 -1 -1.1225 ·3 4.2599 -6 -7.4397 -9 7.1710 -4 



l 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
¡j 
9 

10 
ll 
12 
13 
14 
15 

l!!.guxgQ 

Agua 
Anil.ina 
Acetona 
Ac. Ac6tico 
Ac. Sulfdrico 
Ac. Clorh!drico 
Metanol 
Etanol 
Propanol 
Dutanol 
B.:inceno 
Gas OH 
Crudo Continental 
Keroaen 
Gasolina Natural 

'TABLA XI 

ECUACION DE l<J\YS ·Y LO. * 

(L!quidos a trav6a de un banco de tubos con flujo cruzado). 
100<Re<3000 

CON S TAN TES 
Rango Exeresión b c 

(•Fl .. .. H .. 
40. a 210. 3er GRADO 3.4497 o 8.3609 -3 -1.8775 -5 3.0966 -e 
40. a 280. 3er GRADO l.3248 o 2. 7627 -4 -B.3819 -8 -1. 7399 -9 
o. a loo. 4º GRADO 1.2849 O -8. 7118 -4 9.7007 -6 -1.1257 -7 

so. a lGO. ler GRADO l. 3750 o -1.,8873 -4 
40. a 120. 2º Glll\DO 2.0462 o 2.8337 -3 -2.6277 -6 
40. a 130. HlPERBOLICA 3.7338 o -1.4207 -2 i·.oooo o -1.8246 -3 
o. a 140. 3or GRADO 1.4759 o -4.1482 -4 -2.4545 -6 1.3060 -9 
o. a 140. 4º GRAI:O 1.2161 o 3.3057 -4 3.8110 -6 -6.2515 -e 
o. a 160. 3cr GRADO l.1216 o 6.1853 -4 -2.2724 -7 -5.6589 -9 

20. a 240. 3er GRADO 1.0705 o l .0553 -3 -2.2752 -6 1.5025 -9 
so. a 170. 3er GRADO 1.0715 o 7 .0190 -4 -l.0524 -5 3.0894 -e 

loo. a 300. 3er GRADO 9.2132 -1 2.3341 -4 -6.6124 -e -1.4188 -10 
loo. a 380. 2º GRADO 9.4410 -1 3.3431 -4 -3.8110 -7 
100. a 380. 3er GRADO l.0193 o 1.0979 -4 2.4913 -7 -7.9217 -10 
loo. a 300. 2º GRADO 1.1543 o 2.5645 -5 -4.4034 -7 

* Tamlli6n es aplicable para las ecuaciones de Donohue en cambiadores de calor. 

J'.m?L 
Estár1d¡¡r .. 

7.4198 -3 
B.0944 -4 

4.2201 -lo 4.2740 .:..4 
4.6234 -4 
l.5620 -3 
6.9344 -4 
9.9743 -4 

2.2160 -10 2.6001 -4 
4.7869 -4 
B.5502 -4 
1.1974 -3 
l.1054 -3 
9.4761 -4 
B.7397 -4 
7.6066 -4 



TABLA XII 

ECllllCION DE l<AYS Y LO. 

(Liquido• a trav4a de' un banco de tubo1 con fiu:lo c.ruzado y Re mayor de 3000.) 

,.m. (k21.i Cpl'.i Po.e ¡J'!i·o.41)) 

!;;ON~TAf!:tES ~ 
LIQUIDO BID.!IS!. llSli!UlidD 1 b c !i1 SI EgU,n!ilu: 

l'FI .. 11 11 11 11 

l Agua 40• a 210. 3er GRADO 4.2848 o 1.5972 -2 .;.1.8105 -5 2.ee56 -e 1,6204 -2 
2 Anilina 40 •• 280. 3er GRADO 1.4223 o 2,3811 -3 -1.4808 -7 -2.7558 -9 3,5433-3 
3 Acetona o. 100. 4• GRADO 1.9163 o -7.9918 -4 2.9713 .:.5 -3.7509 -7 1.4870 -9 l.5733 -3 
4 Ac. Ac6tico 00. leo. 2º GRADO l. 7334 o l.0576 -3 -6.1374 -7 1.7619 -3 
5 Ac. Sulfdrico 40. 120. 3er GRADO 1.9537 o 5;1632 -3 1,4871 -5 -5.8906 -e 6,0085 -3 
6 Ac. Clorhidrico 40. 130, 3er GRAOO 4,5645 o -5.9795 -3 -1.8389 -5 -8.6147 -9 3,1271 -3 
7 Matanol o. 140. 4• GRADO ·l.9319 o l,6937 -3 -1,5333 -5 6.5309 -e -2.3010 -10 4,9442 -3 
8 .Etanol o. 140. 4• GRÁDO l,4777 o 2,0342 -3 ·2.3395 -6 -6~5949 -0 2.6398 -10 1,4886 ~3 
9 Propanol o. 160. 3er GRADO 1,2656 o 2.1395 -3 2.2659 -6 -1.7590 -0 l.0117 -3 

10 J3utano1 20. 240. 4• ORADO 1.1739 o 2.3260 -3 7.0557 ~6 -5.5094 -0 -1.0103 -10 3,4109 -3 
l1 Benceno 50. 170. 3er GRADO 1.3829 o 3 .0761 -3 -2.4363 -s 6.6968 -0 2,3435 -3 
12 Oaa Oil 100. 380. 3er GRADO 9.4347 -1 8,4662 -4 1.5441 -6 -2.6812 -9 2.8289 .,3 
13 Crudo Continental 100. 380. 2• ORADO 9. 7106 -1 1.5281 -3 -9.1581 -7 3,4943 -3 
14 l<aroean 100. 390. 3er GRADO 1.2015 o 1.1544 -3 .;.7 .2643 -0 -1.0650 -9 . 2.1815 -3 
15 Gasolina Natural 100. 300. ler GRADO l. 5521 o 2.3379 -3 -9. 7193 -6 1.5149 -0 3.0829 -3 



TABLA XIII 

ECUACION DE KEj!N. · 

(Liquidos por la coraza de un cambiador de calor con flujo laminar). 

CON§ TaN]'.E§ ~ 
LIQUIDO ~ ExeresiOn b c d e Est6ns.la.r;: 

l'FI .. " .. El 11 

l Agua 40. a 210. 3er ':lRADO 3.2294 o 6.5441 -3 -l. 7703 -5 3.0?.39 -9 5.ú077 -3 
2 !mili na 40. a 280. 3er GRADO 1.2963 o -3.0309 -4 4.2422 -7 -l.8927 -9 !j .1.~ l l -4 
3 Ac11tona o. a loo. 4º GRADO l.1564 o -3.6056 -4 5. 7518 -6 -6.1002 -0 2.1919 -10 2.1J63 -4 
4 lle • .!Icé tic.o 80, a lSO. 2º GR.1100 l.2810 o -4,5711 -4 2.0489 -7 4.0236 -4 
5 Ac. i:ul fdrico 40, a 120. 2º Gl<ADO 2.0829 o l: 7289 -3 -2,5127 -6 5.3915 -4 
6 ri::!. Clorhidrico 40. a lJO, Hil'ERBOLICA Z.5103 o -l.3080 -2 l.0000 o l,5553 -3 2.2967 -4 
7 !·!etanol o. a 140. Jer GMDO l,:!597 O -8,2365 -4 -6.4773 -7 3.9472 -10 1.66º/0 -4 
8 Etunol o. ¡¡ 140. 3er GRADO l.1463 o 9,8675 -s -l.6578 -6 2.8504 -9 1.2199 -4 
9 l'ro¡,>anol o. a 160. 3er GRADO l,08Ú o 2.2183 -4 -5.3365 -7 -3.0013 -9 3.519!1 -4 

10 Butanol 20. a 240, 3er GRADO l.0436 o 5.4514 -4 -i. 7870 -6 l.2751 -9 2.7592 -4 
ll Benceno so. a 170. 3er GAAOO 9.9062 -l 2.1505 -4 -7.6033 -6 2,3472 -0 l.0500 -3 
12 Gas Oil 100. a 380. 3er GRADO 9.1586 -l 2. 7299 -s -2.7567 -7 3 .5652 -10 9.6328 -4 
l3 Crudo Continental 100. ¡¡¡ 380. 3er GRADO 9.3536 -1 -3.3140 -5 2.5984 -7 -7.9308 -lO 2.3723 -3 
14 !\e rosen 100. a 380. 3er GRADO 9.7543 -1' -2.2674 -4 7.5065 -7 -1.1933 -9 l.5795 -3 
15 Gasolina Natural 100. a 300, ler GRADO 1,0594 o -4.8976 -4 l. 736Q -6 -3.5106 -9 5.0015 -4 



LIOYIPC! 

l Ai¡;ua 
2 Anilina 
3 Acetona 
4 Ac, Ac4tioo 
5 Ac, Sulfdrico 
l;Í Ac. Clorhldrioo 
7 Metanol 
8 · Etanol 
9 Propanol 

10 Butanol 
ll Benceno 
12 Gas Oil 
13 Crudo continental 
14 KoroHn 
15 Gaaolina Natural 

TABLA XIV. 

ECUACION DE KERN. 

(L!quidos por la coraza de un cambiador de calor con flujo turbulento). 

.8AllSS Eis1u•e!1!6¡¡ 
l'FI 

40, a 210. 4º GRADO 
40, a 280. Jer GRAOO 
o. a 100. 4º GRADO 

80. a 180, EXPONENCIAL 
40. a 120. 2• GRADO 
40, a llO. 3er. GRADO 
o. a 140. Jer GRADO 
o. a 140. 4º GRADO 
o. a 160, Jer GRADO 

20. a 240. HIPERBOLICA 
so. a 170. 3er GRADO 

100, a 380. 2• GRAOO 
100. a 380. 3er GRADO 
100. a 380, 3er GRADO 
100, ~ 300. 2• GRADO 

S:ºl!li ~l}Nl:B§ ~ 
b e __ __..._ ______ .,_ ________ .._ ________ ...., ____ ~__.•.._~ .]lstándar 

11 11 

3.4193 o 6,3553 -3 
l.3165 o l,0884 -4 
1.2468 O -8,6164 -4 
l.3470 o -1,9401 -4 
2,0568 o 2~5173 -3 
7.0913 o -l.4678 -l 
1.4418 o -5.4035 -4 
l.1959 o 3,4511 -4 
1.1099 o 5.0198 -4 
1.1212 o -9.9435 -3 
l.0472 o 5.6934 -4 
9.1980 -1 l.7358 -4 
9.4195 -1 2.0325 -4 
l,0046 o 3,6836 -5 
l.il9l o -l.3009 -5 

11 

2,3942 -6 
3.6322 -0 
8,0317 -6 

. -2.6203 -6 
l,6384 -3 

-l.9101 -6 
-7.4506 -7 
-3.3481 -7 
l.0000 o 

-9.7975 -6 
-l.3041 -7 
l,8161 -8 
2,8871 -7 

-4.1266 .. , 

11 

-8.9873 -8 
-l. 7526 -9 
-8 .• 9407 -8 

-6.0630 -6 
1.0550 -9 

-1.2390 -0 
-4.84~4 -9 
-0. 1201 -3 

2 .9133 -8 . 

-6.4847 -10 
-7.8217 -10 

.. 
2.4284 -10 6.8284 -3 

~.6589 -4 
J,2651 -10 .. 2.8106 -4 

4.0673 -4 
l .• 2363 -3 
2 .l'i329 -l 
7 .4027 -4 

5.8662 -11 2.9294 -4 
4.5320 -4 

. 5,9698 -2 
l.1716 -3 
l.0469 -3 
2.4635 -3 
8.3651 -4 
6.7099 -4 



TABLA XV 

FACTOR DE CORRECCION POR VISCOSIDAD DE PARED. 

CON§T11NTES ~ 

LlOUlOO 1!An!l2 Ex¡;¡resión b 'e, d Estáind1g 

l'FI .. u .. 11 .. 
l Agua 40. 11 210. 3er ·1RAOO 7.8283 -l l.4131 -3 l.C\990 -7 -1.5098 -9 1.9813 -3 
2 Anilina 40. a 280. 3er GRADO 6.1945 -l l.4372 -3 l .OOl2 -7 ,J.0286 -10 1.9054 -3 
l Acetona º· a 100. 4º GRJ\DO 9. 7373 -l 4.5371 -4 l.3784 -5 -1.8021 -7 7.4124 -10 9.8783 -4 
4 Ac. Acético so. a 180. 2º GRADO 7 .6796 -1 9.5594 -4 -5.5414 -8 l.0257 -3 
5 Ac. Sulf~rico 40. a 120. 3er GRADO 4. 7624 -l l'.0395 -3 4.0606 -6 -l .5338 -0 l.5920 -3 
6 Ac. Clorh!drico 40. a 130. 2º GRADO 7.4103 -l 9.3272 -4 -7.1642 -7 6.6382 -4 
7 V.etanol o. a 140. 4º GRADO 8.6752 -l l.5476 -3 -S.5656 -6 2.1828 .;5 -9.0495 -11 2.6373 -J 
e Etanol o. a 140. 4º ORADO 7.7250 -l l.2355 -3 2.4997 .;6 -3.6031 -B l .4040 -10 B.8952 .;4 
9 .Propanol o. a 160. 4º GRADO 6.9103 -1 l.2306 -3 2.5444 -6 -l.5134 -a 2.4102 -ll 3.5316 -4 

10 Butanol 20. a 2~0. 4º GRADO 6.5885 ,-l l.1873 -3 5.2564 -6 -3.3149 -8 6.5654 -11 2.0065 -3 
ll Be;\ceno so. a 170. 3er GRADO 8.3791 -l l.9474 -3 -8.0317 -6 2.0809 -3 l.1732 -3 
l.2 Gal Oil 100. 11 380. 3ar GRADO 5.9066 -l 5.8377 -4 l.7043 -6 -2.5329 -9 2.0230 -3 
13 c:udo Continental 100. a 380. 3or GRADO S.9969 -l 1.1187 -3 -5.3365 -7 4.9113 -10 l.5388 -3 
14 Kerosen 100. a 380. 3er GRADO 7.3636 -l l.0394 -3 -3.6741 -7 1.3188 -10 1.6512 -3 
15 Gasolina Natural 100, a 300. 3er GRADO 9.0475 -l 2.5501 -3 -1.0004 -5 i. 7295 -a 2.1250 -3 
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CAPITULO V 

ALGORITMO DE SOLUCION 

Introducción: 

La computación se inició hace más de treinta anos, en sus orl 
genes a las primeras computadoras se les llamo: "Calculadora e In­
tegradora Numérica Electrónica" las cuales ocupaban toda una habi­
tación de grán tarnano; y además requerian de otra bastante grande 
para el equipo que la abastecia de energia eléctrica. En la ac­
tualidad se ha desarrollado y ha logrado tal auge, que practicamen 
te resulta incomprensible el que una persona no tenga a su alcance 
una microcomputadora o en su defecto una calculadora programable. 

Gracias al auge y desarrollo al que ha llegado la computación 
en nuestros dias, nos permite emplearla como un medio de apoyo que 
facilita y agilizo. los cálculos para determinar los coeficientes -
de película sin la necesidad de manejar enormes archivos de datos 
requeridos para las propiedades terrnofisicas de los fluidos. En 
este capitulo se presenta un programa para calculadora programable 
HP-41 CV/CX que de manera flexible evalúa los coeficientes de tran~ 
ferencia de calor mediante el procedimiento de simplificación desE 
rrollado en los 2 capítulos anteriores. 

El procedimiento presentado permite una buena comprensión del 
uso y aprovechamiento del método de funciones de temperatura. 
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1.- Algoritmo de Solución. 

La secuencia que se requiere para el uso del método simplifi­
cado es la siguiente: 

12 Selección de la Ecuación. 

Dependiendo del proceso y de los requerimientos de éste. 
se definen los fluidos y el tipo de equipo que se requiere o se em 
plea; a partir de los cuales se fijan las condiciones que determi­
nan la o las ecuaciones que pueden ser empleadas para evaluar los 
Coeficientes de Transferencia de Calor. Por lo cual. es necesa­
rio saber: 

- Identificar el equipo empleado (cambiador, tubos, ... ) 
- Las caracteristicas del equipo (diámetros, mamparas, ... ) 
- Las caracteristicas del fluido (temperaturas, si es o no viscoso, 

flujo másico, . . . ) 
- Las condiciones derivadas de los 2 puntos anteriores (veloci­

dades, flujos masa velocidad, . . . ) 

Dicha selección.se realiza para nuestro caso (Ecuaciones sim­
plifica~as) de la forma que se muestra en el diagrama de la si-­
CJUiente página. 

22 Determinación de las Funciones de Temperatura. 

Sabiendo cual es la ecuación seleccionada se determinan 
las funciones de temperatura que se requieren para evaluar los co2 
ficientes. Las caracteristicas especificas que posee la o las -
funciones seleccionadas se tomarán de las indicaciones dadas en el 
Capitulo IV; dependiendo del fluido en estudio, siendo éstas: 

- Tipo de expresión algebraica. 
- Constantes de dicha expresión. 
- Rango de validez. 
- Error estandar.obtenido mediante esta técnica. 



CARACTERISTICAS 
DEL PROCESO 

(Del Fluido y del Equipo) 

Viscosidad 

.. A 
VISCOSO poco 

viscoso 

SIEOEA 
Y TATE 

Re<2100 
laminar 
Ec.11 

Re>2100 
turbulento 

Ec.28 

Ae < 10000 
turbulento 

OITTUS 
Y BOELTER 

calentandose 
Ec. 30 

HAUSEN 
enfriandoae 

Ec. 31 

Re<2100 
laminar 
Ec. 10 

Re> 2100 
tranalclonal 
Ec.17 

Atravéa de un Banco de Tubos. 

Cambiador 

o Flujo Cruzado 

FLUJO 
CRU2'AOO 

Ecs ,102 . 10:3 

KERN 

2000<Re<108 

.. Ec.105 
10<Re<2000 
Ec. 103 

Re<100 
Ec.92 

KAYSYLO 

Re>3000 
Ec.99 

100 <Re<3ooo 
Ec. 95 
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3º Obtención del Coeficiente de película. 

En el modelo simplificado de la ecuación de transferen-­

cla de calor, se sustituyen las expresiones algebraicas de las fil!! 
clones de temperatura; quedando de esta forma un modelo sencillo -
en el cual al sustituir la velocidad, la dimensión caracteristica 
del equipo y la o las temperaturas del fluido se determinan los -
coeficientes de transferencia de calor. 

• Ejemplificación del procedimiento: 

49 600 lb/h de un Crudo Continental (34 "API) que se encuentran a -

·,360 ºF es usado en un proceso de absorción pero a 100 ºF. Para enfriarlo se em­

plea agua a 90 ºF y que se calienta hasta 120 "F en un cambiador de calor de 35 -

pulgadas de Diámetro de coraza {interno), teniendo éste 454 tubos de una pulgada -

de diámetro externo; cédula 11 BIJ.G v de 12 ples de longitud; coloc~os en un arre­

glo en cuadro con un Pltch de 1,25 pulgadas. B haz de tubos se tiene en un arf!! 

glo de 6 pasos¡ mientras que por la coraza se tienen 2 pasos con deflectores espa­

ciados a 7 pulgadas. 

CAicular los coeficientes de. pellcula para cada fluido; sabiendo que el agua 

fluye dentro de los tubos y el crudo ·continental posee una temperatura de superfi­

cie de alrededor de 110 ºF. 

Mediante la Información antes dada se puede saber: 

- A partir del balance de materia v energia que: 

Q • 6 980 IDl. BTU/h 
wHaO • 233 m lb/h 

- Tomando la geometda del cambiador tenemos para el agua: 

d - 0.0633 pies 
V • 15 600. pJes/h 
Re • 34 900. 
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D • 0.0825 ple 
V • 5 926.88 ple/h 
Re • 8 900. 

1u Selección de las Ecuaciones. 

a) Agua: Para éste caso; en el cual no se tiene un fluido viscoso es recomen 

dable emplear las ecuaciones de Hausen o de Dittus & Boelter; sin embargo como se 

comentó en el capitulo III pueden generalizarse las dadas por Sieder y Tate sin co­

meter por dicha causa un error. Ya que el número de Reynolds es de 34 900, se -

presenta flujo turbulento y se escoge la ecuación 26. 

b) Crudo Continental: La ecuación de Kern para flujo laminar y transicional 

cumple para este caso, en que se tiene un fluido que circula por la coraza de un -

cambiador de calor con un Reynolds de 8 900. 

211 Determinación de las Funciones de Temperatura. 

a) Agua: La ecuación de Sleder y Tate para flujo turbulento requiere de las, 

funciones f10(T) y f4 (Ts)¡ cuyas caracteristlcas en el caso del agua son: 

+ f1ocn Expresión: 3er GRADO 
ª10 4.8387 
b10 4.3999 ·2 
C10 1.1452 ·2 
d1o 4.9185 ·8 

Rango de 40. a 210. ºF 

Error Estandar: 7.7748 ·2 

Expresión: 3er GR,ADO 
a4 7.8283 ·1 
b4 1.4131 ·3 
C4 1.0990 ·3 
d4 • -1.5098 ·9 

Rango de 40. a 210. ºF 

Error Estandar: 1.9813 ·3 
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b) Crudo Continental: La ecuación 103, dada por Kern para evaluar el coefi­

ciente de transferencia de calor por la coraza de un cambiador requiere de las fu!l 

clones 1P5 (T) y tp
2 

(T.), las cuales en el caso del Crudo Continental poseen las si­

guientes características: 

<i'5 (T) Expresión: 3er GRADO 
a5 9.3536 -1 
b5 • -3.3141 -5 
C5 2.5984 -7 
ds • -7.9308 -10 

Rango de 100 a 380 ºF 

Error Estandar 2.3723 -3 

'P2 (T.) Expresión: Jer GRADO 
ª2 5.9969 -1 
b;¡ 1.1187 -3 
C2 • -5.3365 - 7 
d2 • 4.9113 -10 

Rango de 100 a 380 ºF 

Error Estandar: 1.5388 -3 

3g Obtención del Coeficiente de Pellcula. 

a) Agua: El modelo simplificado de la ecuación de Sleder y late para flujo -

turbulento queda de la siguiente forma: 

En donde: 

V • 15 600 pies/h 
d • 0.0633 ples 

... ( 3.21 1 
) 

T • 95 ºF (temp. promedio) 
Ts • 95 ºF (Nota 1) 



al sustituir se tiene 
183 

bJ C'udo Continental, la ecuac!On da Ke<•n ""'ª Flujo lamln,,, y traoslolonaJ "' 'ª""'""'""" da <aloe <fe. lalJ al """""'ª'"" t""6 la '°""' dao 

Vº·•a 
h • 0.60 Ci:52 p

5 
(T) ~(Ts) 

d 

La Que Para el Crudo Continental queda como: 

Siendo: 

V • 5 926.88 Ple/h 
0 • 0.0825 Ple 
T • 230 ºF 
Ts • 110 ºF 

... ( 3.36' ) 

El "''º' ""' """'''"''• "" '""''"la ª" ~ 

Nota '' Sa c-•aea T • Ts pa"'"ª al '""" no " un Fluido '"""'° y '" ".!! 
lfcu1a es muy delgada. 
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2.- Programa para el uso de las Ecuaciones Simplificadas. 

A continuación se enlista el programa de calculadora (para -
HP-41 CV/CX) que permite evaluar el coeficiente de pél icula, de ma­
nera sencilla y teniendo la versatilidad de poder utilizar cual-­
quiera de las siete expresiones algebraicas que se ajustaron para 
cada uno de los liquidos en las 13 ecuaciones estudiadas. 

El programa esta constituido de: 

- Programa principal H d TC: 
Se tienen 2 programas principales H d TC; uno de ellos -

comprende las ecuaciones de Transferencia de Calor para el flujo 
por dentro de un tubo recto (Ecuaciones de Sieder & Tate, Hausen y 

Kays & Lo) que se distinguen facilmente por que en la linea 7 del 
programa se encuentra la palabra DENTRO, mientras que el otro aba~ 
ca las ecuaciones para el flujo a tráves de la coraza de un cambi2 
dor de calor (Ecuaciones de Kern y Donohue) o para flujo cruzado -
{Ecuaciones de Kays & Lo) y que en la linea 7 del programa muestra 
la palabra FUERA. Aunque éstos esten separados por la limitante 
de la capacidad de la calculadora, se puede crear un nuevo progra­
ma principal integrandolo a partir de las ecuaciones que se deseen 
sin perjudicar la estructura del programa. 

- 2 subrutinas: 

+ Subrutina TIPO Esta constituye la base de las funciones -
de temperatura en la cual se manejan las diferentes exp~asiones al 
gebraicas que se estudiaron para cada uno de los liquidas en el c2 
pitulo IV.· 

+ Subrutina F - Sirve como apoyo para lograr la presenta--
ci6n de las variables que se necesitan y el orden en que éstas de­
ben ser alimentadas al programa. 
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PROGRAMA PRINCIPAL: 

(Dentro) 

91tLBL •H d TC' 
82 CLRG 
83 ·s1 • 
14 ASTO 39 
85 ·HO· 
86 ASTO 31 

97tLBL •JEllTI!O' 
18 "5100 TATE?" 

89 PROll'T 
19 RCL 31 
11 X=Y? 
12 CTO A 

13•LBL •SlEJER" 
14 "LlllllMAR ?" 

15 l'ROll'T 
16 RCL 31 
17 X=Y? 

18 CTO ·s T· 

19'LBI. •s L" 
21 • 2 F9 F4" 

21 llYIEll . 
22 PSE 

23 llEQ "SEG" 
24 • FCJ• 
25 llYIEll 
26 PSE 

27 XEQ •TIPO" 
28 l 
2CJ si+ 33 
JI XEQ •f4" 

31 llEQ •TIPO" 

32tLBL 51 
33 XEQ •SEG" 
34 XEQ •JAT• 
35 XEQ 'L• 

36 XEll ·1E11· 
37 XEQ •AJll• 

3¿ fü t~ 
~':- ~c\o ¿; 
4ÍÍj 

" H d TC " 

41 >L. 22 

433 
44 ltX 
45 YtK 
46 1.86 
47 • 
48. 
49 STO 29 
59 l 
51 ST+ 33 
52 ST+ 34 

53 XEll •flJH 
54 ST• 29 
55 XEll •H=' 
56 STOP 
57 GTO 51 

58tLBL "5 T' 
59 • 2 F19 F 4' 

61 AYIEll 
61 PSE 

62 llEll ·SEG' 
63 • F 18' 

'4 AYIEll 
65 PSE 

'6 XEll "TIPO' 
67 1 
'8 ST+ 33 
" JIEQ •f4• 

71 XEll ~TIPO' 

71tl.Bt. 52 
72 XEQ •SEG· 
73 XEll •JAT' 
74 XEI ·TD1· 
75 XEll •flM' 

76 ICL 28 
77 1.8 
78 Ytl< 
79. 
81 RCl 21 
et e.2 
82 vtX 
B'; I 

{4 0.~¿¡ 

8~ • 



86 STü 2~ 
º~ i 
88 ST+ 33 
89 ST+ 34 

91 XEll •AJH· 
91 ST• 29 
92 XEll ·11=· 
93 STOP 
94 CTO 52 

95tUll A 
% ·Re=?• 
97 PROIFT 
911 STO 2S 
9911111 
l• XOY 
111 X>Y? 
112 GTO B 
113 2181 
114 Rtl 2S 
115 X>Y? 

116 1:'10 •IAJ l' 

ll7tllll •IAJ L • 
1111 •4 F<l.2.J> f4• 

119 IWIEI 
111 XEll ·SEC 
111 • Fl' 

112 IWIEI 
113 PSE 

114 XEll "TIPO' 
115 1 
116 ST+ 33 

117 • F2 
111 IWIEll 
119 PSE 

129 IEll "TIPO' 
121 1 
122 ST+ 33 

123 • FJ• 
124 IWIEll 
125 PSE 

126 XEll ·nro· 
127 l 
121 ST+ 33 
129 XEll •f4• 

111 e ·nro· 

l3l•lJL. 5J 
mm ·m·· 
133 ~f~ • DJii• 

!34 ~E~ "L' 
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135 XEG •i'l!I' 
l3i xEli »UH' 
l3i 3.66 
135 • 
liií FC~ ll 
1o1e , 
Hi STD Z~ 
l4í: l 
143 sr~ 3~ 

144 XEli "FUH· 
145 RCL 20 
146 • 
1'47 RCL ¿¡ 
Hf, • 
W RCL 2< 
150 ' 
151 &.6676 
152. 
ISJ STO 26 

·~ i ISS ST~ 33 
156 xEQ ·ni..· 

157 e.&4 
156. 
155 RCL 20 
U8 RCL 21 
16; m 
162 • 
m RCc <.2 
164 . 
1'5 ~- 6li6~lit 
l6i VtX 
l6i • 
Ué l 
165+ 
m Sil 28 
171 ~e;. 28 
m sr.tzc; 
m: 
174 S~• 3J 
175 Sh ;)4 

176 >:Et •Ftl~-

lr ST• 2~ 
11& \H• ·~=· 
179 S TOF 
U0 GTO~ 

181•LSL ·~RIJ • 
182 ·3 H4. s:· r;;· 

183 Rfüoi 
184 m ·m· 
¡f:~. • •:· 



1~6 ~\'itll 
187 PSE 

ISB A'EG • i!PG 
189 1 
198 ST+ 3J 
m · F6' 
192 IWIEll 
l9l PSE 

194 XEll •TIPO' 
195 1 
196 ST+ 3J 
197 XEll •f4' 

198 XEll "TIPO' 

199tLBL 54 
2t8 XEQ ªSEC' 
211 XEQ •JllT' 
212 XEll ·L· 

213 XEO ·m· 
214 XEQ ·rut· 
215 STO 29 
216 1 
217 ST+ '33 
2t8 RCl 28 
219 Xt2 
211 RCl 21 
211 I 
212 3 
213 l!l( 
214 YtK 
215 t.116 

.216. 
217 ST• 29 

218 JIEll "RJI 
219 14.5 
22t. 
221 RCL 21 
222 I 
223 ST- 29 
224 RCl 21 
225 RCl 22 
226 I 

227 2 
228 EllTERt 
229 3 
238 I 

231 YtX 
232 1 
233. 
234 Si• 2~ 
235 i 
236 ~: .. 33 
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¿3¡ 5;. 3t 
238 ~EQ "FU~ 
'39 ST• 2~ 
248 XEll ·H=· 
241 STOP 
242 CTO 54 

243 XEQ "FUll' 
244 STOP 

245+LBL B 
2""1.111.. ·11nus· 

Z47 ·tmus BE.TER· 
248 AYIEll 
249 PSE 

2511 •Cll.ElllAllJOSE' 
251 PROll'T 
252 RCl 31 
253 X=Y? 
254 GTO C 

255 XEll •SEG· 
256. f7• 
257 AYIEll 
258 PSE 

259 XEQ "TIPO" 

2'1tLBL 55 
261.XEll ·SEC· 
262 XEll •JllT• 
263 •f=?· 
2'4 PROlff 
265 STO 38 

266 XEll · •RJI• 
. 267 RCl 28 

2'81.8 
269 vtX 
271 • 
271 RCl 21 
2721.2 
273 YtX 
274 I 

2751.123 
276. 
277 STO 29 
278 XEll ·H= 
279 STOP 
211 l:TO 55 

2a1a e 
za2 .füi ·m· 
283 • FS· 

284 µvfü 
2e~ m 
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PROGRAMA PRINCIPAL: 

(Fuer.a) 

PiF ·~ o i~ 

ettLBl ·11 d re· 
12 CLRG 
113 ·si· 
MASTO 38 
15 ·1111· 
16 llSTD 31 

17•LBl •flBll" 
18 •KEJlll ?· 
19 IWlEll 
18 STm' 
11 RCl JI 
12 X=Y? 
13 GTO J 

t4tlll ·w· 
15 •lJlllR ?" 

l6 AVJEll 
17 STm> 
18 ICl 31 
19 X=Y? 

21 ~TO •K T~ 

l!ttl.a. "K L" 
22·2 mm· 

23 IWIEll 
. 24 PSE 
25 XED ·s· 

2'" fl5" 
l7 AVIEJI 
21 PSE 

29 XEI ·nro· 
31 1 
Jl ST+ J3 
32Sf• 
33 XEll •F4" 

34 XEll ·nro· 
JStLBL '8 

3' XEI ·SEG· 
n XEll ·v· 
36 XcO 'De' 

39 fü ·~E~· 
46 m ·ruw 

" H d TC " 

•1 RCi. 26 
4¿ 8.4& 
4'3 m: 
44. 
45 RCt 21 
4' LS2 
47 TtX 
48 I 

49 8.6 
58. 
51 STO 29 
52 1 
53 ST+ 33 
54 ST+ 34 

55 llO ·R11· 
56 ST• 29 
S1 XEll ·tt=· 
58 STOP 
59'111" 

QtUl. •K T' 
61 • 2 fI(i FI2' 

'2 AVJEJI 
'3 PSE 

'41D ·m· 
65 • fl , . 
. "AVIEJI 
·'7 PSE 

" JIEI •TJPO• 
69 1 
11 Sf+ J3 
71 5F. 
72 D •f4' 

n m ·rno· 
74tlll 61 

75 XEI ·SEG" 
7' XEll ·v· 
77 ID •Je• 

11 ID ·1E11· 
79 ID •flll• 
• RCl. ZI 
81 ICL 21 
82 I 

S3 50111 
64 • 
e~ e. j¡; 
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Si Siú "~ 
SB 1 
89 ST+ 33 
99 ST+ '34 

91 KEll ·FUH· 
92 ST• 29 
9J XEQ ·K=· 
94 STOP 
95 GTO 61 
96 STOP 

97tl.Bl 1 
911 •IOIQlE ?' 

99 l'RM'T 
118 RCl 31 
111 X=Y? 
112 GlO E 

113tllll ·11111· 
114 • 2 Fl4 FJ2• 

115 IWIEll 
116 PSE 

117 KEQ "5EC' 
118 • Fl 4" 

119 IWJEll 
111 PSE 

111 XE8 •TJ1'0" 
ll2 l 
113 ST+ 33 
114 SF • 
115 lO •f4• 

116 llEQ ·TIPO· 

1l7tl.Bl 64 
111 KEQ •SEG· 
119 ·to:?' 
121 l'IOlfT 
121STO23 
122 SF 14 
123 llEQ ·v· 

124 ID ·mt' 
125 llll "flM' 
12' RCl 211 
1Z7 1.6 
128 ytl( 
129. 
1J8 RCl 21 
13: 6 • .: 
13Z Vt~ 
\331 

189 

135• 
136 Siv ¿5 
137 i 
138 ST+ J3 
139 ST+ 34 

141 XEQ ·m· 
141 ST• 2S 
142 XEll "11= 
143 STOP 
144 l:TO 64 
145 STOP 

l~E 
147 ·Re=?· 
148 l'ROll' T 
149 STO 25 
158 1111 
151 XOY 
152 X<=Y" 

153 GTO 'KYl.-t · 
15431118 
155 Rl:L 2: 
156 X<=Y' 

157 l:TO 'KYI.-¿ • 
151 GTO ·KYL-3" 

159tl.BI. ·m-1 • 
168 • 2 mm· 

161 IWJEll 
1'2 PSE 

161 ID "SEG·· 
164" Fli' 

165 IWIB 
1'6 PSE 

1'7 ID "TIPO· 
1'8 l 
169 ST+ 33 
111 SF te 
171 llf.Q 'F4' 

u2 XEQ ·me· 

ln.tlll 64 
174 XEll 'SEG' 
lr.i llEll ·~=· 
176 Sf "' 177 llEll •y. 

178 XEll ·m· 
179 XEll 'fll~. 

111 RCL W 
181 0.412 
182 v+x 
m· 

• 
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184 RC.. <¡ 2~6 AE~ •H:· 
10:. 0.SSB ~4! 5Tút 
186 Yt;; 24i. ~í(I t.S 
187 I 

188 RCl ZJ 243tLBL ·m-J· 
18'). 244 • 2 FI4 FI2" 
191 1.886 245 AVIEM 
191 • 246 PSE 
192 STO 29 247 XEll •SEG" 
193 1 248 • FI 4" 
194 ST+ JJ 249 AVIEM 
195 ST+ 34 2511 PSE 

196 XEll •RJN• 251 XEll ·TIPO" 
197 ST• 29 252 1 
198 XEll •fl=• Z5J ST+ 33 
199 STOP 254Sf11 
Zl8 CTO 64 255 XEll •f4" 

256 XEll "TIPO" 
21l •LBL ·KYL-2• 

282 • 2 FI3 FI2• 2S7tllll 66 
213 AYIEJI 2S8 XEll ·SEG· 
214 PSE 259 XEll •f=· 

215 XEll •SEC• 268 Sf 84 
216. FI J• 2'1 XEll •y• 

287 AYIEJI 2'2 XEll "TEii" 
2t8 PSE 263 XEll •FIJI• 

219 XEll "TIPO" 2'4 RCl 29 
Zl8 1 265 8.6 
211 ST+ J3 Z66 YfK 
Zl2 ST+ 34 267. 
ZIJ XEll •f4• 268 RCl 21 

214 XEll ·TIPO· 269 8.4 
278 YtX 

215tLBl 65 271 I 

216 XEll ·SEG· 272 RCl 23 
217 XEll .•f=• 273 • 
218 SF IM 274 8.33 
219 ID ·y· ' 27'5 • 

m 1CE11 ·m· 276 STO 29 
' 221 ICEll •flll• 277 1 

22Z RCl. 211 278 ST+ J3 
2231.• 279 ST+ J4 
Z24 YtX 281 ICEll •RJll• 
225. 211 sr. 29 

./ 226 Rtl 21 Z82 XEll •ff=• 
221 1.492 213 STOP 
228 'ttX 284 go '6 
229 I 

231 RCL 23 285tUIL •SEGº 
231 • 2116 48 
232 8.695 287 STO 35 
2JJ • 288 38 
234 STO 29 28'l STO 34 
235 1 291161 
236 ST+ J3 291 STO 33 
2~: 3;. 3~ mm 

i.38 m ·•u•:· 293 m 
235 ST• 29 



191 

SUBRUTINA: " TIPO " 

4< Síú bl! 
PRi' -rn~ 43 1 

44 S1+ 35 
íiítLiiL -mo· 45 RCl IHI 3'5 

12 "TIPO=?" 46 RCl INI 34 
13 PIOlfT 47 • 
14 '8 48 ST+ 68 
15 + 49 1 

16 STO INJ 33 51 ST+ 3'5 
17 91 51 RCI. 68 
18 X=Y? 52 RTll 

t9 GTO "G 1· 
11 Rll. 1111 33 ~·G2· 

11 92 54 5F 82 
12 X=Y? 55 XEll ·to11· 

13 GTll •¡; 2· 5Blll 
14 ICL 119 33 

15 9J 57fllll 92 
1, X=Y? 58 RCl 1111 3'5 

17 c;fO •¡; J• 59 STO '8 
18 RCl 1111 JJ 611 

19 94 6t ST+ 3'5 
21 ll=Y? 62 RCl 1111 35 

21 l:TO •¡; 4" 63 RCl Itll 34 
22 ICl 1111 33 64. 

23'5 '5 ST+ '8 
M X--v? "1 25 GTD ·POT· 67 ST+ 3'5 

2' ICl 1111 JJ 6UCI. INI J5 
27" " ICl. 1111 34 
21 X=Y? 11 Xt2 

2' 1:111 ·or· 71. 
• l:TD "flIP" 72 ST+ 61 
JI S1ll' 73 l 

74 ST+ 35 
32el.a •fUM• 75 ICl 61 

33 ICL llD 33 761TII 
J4 STO '5 

3'51:TDI865 77tl.Bl ·e J· 
78 Sf 13 

3'tlI. •¡; 1· 7' ID ·CON· 
J7 SF 11 • R1ll 

38 XCII "COI" 
39 p~~ BltLBI. 9J 

132 f~L. IHD '?5 
40•LBL ;: 33 STC; 6e 

41 ~~. ;~r. ,, i)4 1 
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;: ~·- :.~ 

Je ~c. ;¡;¡ 7 ª"''"'''~ 
~.7 i!CL !ll! ~~ 138 ta. INI 35 

88. 139 ICl JNI 34 
89 ST+ '9 141 4 
')8 1 141 YtX 
91 ST+ J5 142. 

92 RCl IHI JS 143 ST+ 68 
91 RCl IHI 34 144 l 

94 Xt2 145 ST+ JS 
95. 14' RCl 68 
9' ST+ 68 147 RTH 
97 1 
911 ST+ 35 148tllll. •POT• 

'J9 RCl INJ 35 149 SF 11 
118 RCl 110 34 151 mi ·a111· 

181 J 151 mi 
112 YtX 
183. 152tl.Bl '5 
114 ST+ &8 153 ICl. 1111 JS 
115 1 154 STII '8 
18' ST+ 35 155 1 
117 RCt" 156 ST+ 35 
118 RTll 157 RCl INI 34 

151 RCl INI JS 
ltftlll. ., 4• 15' Yfl( 

111 xm •CIJll· I" ST• '8 
lU RTll 161 l 

162 ST+ 35 
112.ull 94 163 ICI." 

113 RCl 18 J5 1'4 mi 
114 STO" 
US l 16$tlll •EXP• 
U' ST+ l5 166 Sf 11 

117 ICL 1• J5 167 ID . •CIJll• 
111 ICl. 1• 34 HI l1lt 

11'. 
121 ST+" l'MIL % 
lZll 171 ICl. I•. 35 
lZZ ST+ 35 m srn" 

123 ICl I• J5 172 1 
124 ICl. 18 34 113 ST+ J5 

125 Xt2 174 ICl 18 35 
126. 175 m. 18 34 
127 ST+ &8 176. 
128 1 JT1 E1lC 
129 ST+ J5 178 ST• '8 

IJI llQ.. la 35 17' 1 
131 ICl. I• 34 118 ST+ 35 

112 J 111 ICI.." 
1l3 ·,~., 112 ltM 
;,:)... . 
135 ~~- ér 
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SUBRUTINA: " F ,..... ' ' 

t:~F • ;;.• 
~: •Lt~ · .. · 
12 ·~=··· 

tii•LBL ::: 
33 P~ú~Pi 

82 •f=?· 
~4 ¿T¡j ü 

83 PROllPT 
35 RTH 

84 STO 23 
85 RTH 

36tlBI. ·TEn· 
!l ·T=?· 

116+LBl "IRT• 
38 PROllPT 

87 ·V=?· 
39 STO 38 

88 ml!IPT 
48 •TS=?• 

19 SlO 28 
41 PROllPT 

18 ·c1=?· 
42 STO 39 

11 PROllPT 
43 RTM 

12 STO 21 
13 RTH 

44•LBL "f4• 
45 FS?C 18 

14tUlL ·y· 
46 GTO 81 

15 ·V=?· 
47 • f4• 

16 ffilll'T 
48 AYIEll 

17 STO 28 
49 PSE 

18 FS?C 84 
58 RTll 

19 GTO 1 
2.1 RTN 

51•LBL Bl 
52. Fl 2· 

21tl.BL 11 
53 AYIEll 

22 ·t=?· 
54 PSE. 

2l PIOll'T 
55 RTM 

24 STO 21 
25 RTM 

56tLBL ·H=· 
57 ·11=· 

2'tLBt ·1e· 
58 ARCL 29 

27 "le=?· 
59 AYIEll 

28 PllOlfT 
61 RTM 

Z9 STú 2: 
~l E~D 

l~ n~ 



186 RTH 

187•LBL 97 
188 RCL IHI J5 

189 STO 61 
1911 1 
191 ST+ 35 

192 RCL IHI J5 
l9l RCL IHI J4 

194. 
195 ST+ 61 
19& 1 
197 ST+ 35 

198 RCL 1111 35 
199 1 • 
211 ST+ 3S 
211 XOY 

212 RCl IHI 35 
Zl3 ltt IHI J4 

214. 
,215 + 
216 STI 61 . 
217 1 
211 ST+ 35 
219 ICl" 
211 RTM · 

21ltla' ·CIÍll-

194 

21& ST+ 35 
217 "b=?· 
218 PllJlllT 

219 STO IHI 35 
228 1 
221 ST+ 35 
222 FS?C 111 
223 RTH 
224 ·e=?· 
225 l'RM'T 

226 STO IHI 35 
227 1 
228 ST+ 35 
229 FS'!C 112 
2J8 RTH 
.231 ·et=?· 
232 PR8ll'T 

2lJ STO IHI 35 
234 1 
235 ST+ J5 
216 FS?C 13 
237 RTM 
238 ·e=?· 
239 PIOllPT 

241STO111 35 
241 1 

• 

242 ST+ 35 
243 ITM . 
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Las memorias al finalizar la evaluación indicaran: 

; 2;:: .... t::. .. 
R21= •d D De· R47= ºCTE.• 

R22= ºL • R48= ·CTE.• 

m= ·F co· R49= ·CTE.• 

R25= •Re• R58= ·CTE.· 

R29= •H• RSI= ·cTE. • 

R38= ·s1· R52= ·CTE.· 

R31= •HQ· R53= •CTE.• 

Rn= "IH TIP• R54= "CTE.· 

R34= 'IN TEii' R55= "CTE.• 

R35= "IH m· 1!56= "CTE.• 

R38= ·T" R57= 'CTE.· 

R39= •Ts· RSB= ·CTE.· 

R48= ·CTE.· R59= ·CTE.· 

R41= ·CTE." R68= •f O fl" 

R42= ·cTE, • R61= 'TIP EC· 

R43= ·tTE. • 1162= "TIP EC· 

P._.= •r.Tf.• R63= "TIP EC· 

~'~= . ~'!'~,. ~64= ·"rr;: re· 
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3.- Instructivo de uso del Programa. 

La secuencia del uso del programa es: 

lº Selección de la Ecuación. 

En primer lugar se escoge la ecuación con la que se de-­
terminara el coeficiente de transferencia de calor; para lo cual -
se iniciara el programa XEQ H d TC; entonces la calculadora ira pr~ 
guntando si ese caso es deseado a lo que se indicara con un SI 

(RCL 30) o un NO (RCL 31) hasta que quede la ecuación definida, esto 
se sabra porque en la pantalla se indicará el número de funciones 
de temperatura y cuales son éstas. 

2º Funciones de Temperatura. 

Las características de las funciones de temperatura se -

le indicaran cuando pregunte TIPO siendo para ello: 

Expresión TIPO 
1er GRADO 1 
21' GRADO 2 
3er GRADO 3 
4u GRADO 4 
POTENCIAL •. 5 

EXPONENCIAL 6 
HIPERBOLICA 7 

Al darle el número del tipo de expresión algebraica, la cale:!! 
!adora reserva un determinado número de memorias (que son de la 40 
a la 60) y almacena en ellas los valores de las constantes a, b, e, 
d o e según el caso. 

Este paso se repite cuantas veces sea necesario; dependiendo 
del número de funciones de te~peratura que posea la ecuación. 
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2&;1.k 5,:. 
288 XEll ·m 
289 XEll •DA~ 

298 'T=?· 
291 PRMT 
292 STO 38 

ZCJJ XEll •fU· · 
294 RCl 28 
29S 1.8 
296 YtX 
297 • 
298 RCl 21 
2'J') 8.2 
318 YtX 
3811 
382 8.1126 
313. 
314 STO 29 
385 KEll ·H=· 
386 STOP 
317 GTO $ 

Jl&tLBL 'SEG' 
319 441 
311 STO 35 
311 38 
312 STO~ 
313 61 
314 STO~ 
:rn Pti; 
rn m 
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32 Datos de Diseno. 

En tercer lugar pide cada uno de los datos de los tres -
factores que determinan el Coeficiente de Transferencia de Calor 
como son la V, del factor dinámico, el d 6 O 6 Oeq v L del geométrico 
y la o las temperaturas del fluido a las que se desea evaluar el 
equipo. Una vez que se ha completado la secuencia, evalua y mue~ 

tra el resultado. 

Si se deseara variar algunas de las condiciones no es necesa­
rio volver al inicio del programa; con solo presionar R/S la calcy 
!adora pedira nuevamente los valores de los tres factores mencionª 
dos. 

Se ejemplifica el uso del programa mediante el problema p1·esentado anterior-
mente. 

u u"' 

mtl? 
RCl 38 

RUN 
UllJllAR ? 

RCl 38 
RUN 

2 Fl5 FI2 
Fl 5 

TIPO=? 
3.- RUN 

ai=? 
9.353Hl RUli 

l!=? 
-3.314t-15 RUN 

rr? 
2.591H7 RUN 

et=? 
-7.9Jlt-H RUll 

Fl 2 
TIPO=? 

3.- RIJN 
ai=? 

5."'Hl RIJN 
b=? 

1.1187-tJ RUN 
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.Y=? 
5.926.0089 RUH 

le=? 
8.8825 RUH 

T=? 
238.8888 RUH 

TS=? 
118.8888 RUH 

SIEDER IHlt'! 
RCL 38 

RUH 
LAlllHAR ? 

RCL 31 
RUH 

2 F18 F 4 
F 18 

TIPO=? 
3.Me RUH 

a=? 
4.8387 RUH 

b=? 
4.3999-82 RUll 

e=? 
1.1452-84 RUH 

el=? 
4.9185-88 RUH 

F4 
TIPO=? 

J.18111 RU!I 
¡::? 

7.8283-81 RlJll 
b=? 

1.4131-83 RUH 
e=? 

1.19*"87 RUll 
d=? 

-1. 51'J8-89 RUH 
Y=? 

15.688.IMll RUH 
d=? 

8.16JJ RUll 
T=? 

95.11118 RUN· 
TS=? 

95.llH RUll 
ff..-981.5693 



CAPITULO VI 

CONCLUSIONES 

1.- Comparación de los Métodos para evaluar Coeficientes de -
Transferencia de Calor. 

Los métodos mas comunes que se encuentran presentados en la bi 
bliografia para la evaluación de la transferencia de calor en equi­
pos por convección son dos; el método tradicional fundamentado en -
las ecuaciones adimensionales o dimensionales que se han desarroll2 
do desde los anos treinta y el método gráfico (derivado del ante -
rior), consistente en el empleo de figuras. 

a) Método Tradicional. 
El método tradicional consiste en obtener los valores de 

las propiedades termofisicas de los fluidos a la temperatura media 
de éstos y sustituir dichas propiedades junto con las caracteristi­
cas cinemáticas del flujo y geométricas del equipo; en las ecuacio­
nes dimensionales o adimensionales que se han desarrollado para cal 
cular los Coeficientes de Transferencia de Calor. 

Ejemplo: 

. Para e11aluar el coeficiente de transferencia de Calor en un cambiador -
de 15.25 pulgadas de dlélnetro Interno ¡:ior la coraza, que estll constituido por ÚiO tu­

bos de 3/4 de pulgada de diámetro externo, cédula 18,BWG v de 16 ples de longitud; 
en un arreglo de 2 pasos por los cuales fluyen 280 000 lb/h de agua cruda que se ca­
lienta de 80 a 100ºF, se siguen los siguientes pasos: 

Se determina la temperatura media del agua y las propiedades termoftslcas de 
esta a dicha condición: 
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T med 90 ºF 

k 0.3575 BTU/h pie ºF 
Cp 1.0500 BTU/lb ºF 
P • 62.1118 lb/pie1 

I' 1.9600 lb/h pie 

A partir de la geometrla v flujo se encuentra: 

d • 0.0543 pies 

V - 24 303 p!es/h 

De donde: 

Re • 1'1 819. 

lo que indica que se presenta flujo turbulento: empleando la ecuación de Sle·· 
der y Tate para un fluido que circula por el interior de un tubo recto (Ec. 26) se tlg 

ne: 

••• (Ec. 26) . 

El valor del número de Prandtl para este caso es: 

Pr • 5.7566 

Al sustituir los valores de los números de Revnolds v Prandtl; junto con el dlª­
metro Interno del tubo v la conductividad térmica del agua a Is temperatura media -

en la ecuación anterior; se obtiene el valor del coeficiente de transferencia de ca-­
lor: 

h • 1586.1051 BTU/h pie2 ºF 
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b) Método Gráfico. 
El método gráfico se derivó de las analogias analizadas -

por Allan Colburn (Ver Cap. l) dl relacionar el factor de transfe-­
rencia de calor Jh con el número de Reynolds y representarlo median 
te una curva; esta relación se presenta en las Figuras 6.1 y 6.2 Ps 

ra los casos de transferencia de calor por el interior de tubos reQ 
tos o por. la coraza de un cambiador de calor. En esta técnica me­
diante el número de Reynolds se estima gráficamente el factor Jh ; 

cuyo significado es: 

-h µ 
( )

-0.14 

Jh • Nu Pi:- 1/µ, ... ( 6.1 ) 

De esta expresión se despeja y evalúa el número de Nusselt pa­
ra que finalmente de éste se determine el coeficiente de transfere.n 
cia de calor. 

Ejemplificación del Método Gráfico: 

Para ejemplificar su uso se emplea el mismo problema que se utlllz6 para 

presentar el método tradicional; sabiendo que en éste caso el número de Reynolds tig 
ne un valor de 41 819.; de la figura 6.1 se encuentra el valor de Jh correspondiente 

Al sustituir en la ecuaci6n 6.1 el número . de Prandtl (Pr • 5. 7566) y el factoi:- J h 

evaluado anteriormente, se puede calcular el número de Nusselt al despreciar el fac­

tor de correccl6n por viscosidades. 

Nu • 236.5716 

Finalmente; a partir. ,de .e~te n_úmei!l .determinamos el Coeficiente dW tiansfereJ:! 

cia de Calor. 
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FIQ. 6.1 CURVA DE TRANSFERENCIA DE CALOR LADO DE TUBOS 
( Adaptqda de Sled1r y Tate.) 
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h • 1557.5386 BTU/h ple' ºF 

c) Método de Funciones de Temperatura. 

El método de simplificación de ecuaciones y denominada de 

funciones de Temperatura se utiliza en el mismo problema que ejem-­

plifican los métodos tradicional y gráfico, mediante el uso del pr2 

grama H d TC; como se muestra a continuación: 

1.:. e 7 ~ 
SIEDER TATE? 

RCL 38 
RUH 

LAltlHAR ? 
RCL 31 

RUH 
2 Fl8 F 4 

F 18 
TIPO=? 

3.8988 RUH 
a=? 

4.8387 RUH 
b=? 

4.3999-82 RUH 
e=? 

1.1452-84 RUH 
d=? 

4.9185-88 RUH 
F4 

TIPO=? 
3.lli88 RUH 

a=? 
7.8283-81 RUH 

b=? 
1.4131-83 RUH 

e=? 
1.8998-87 RUH 

d=? 
-1.5198-119 RUH 

Y=? 
24.383.811811 RUH 

d=? 
.8543 RUH 

T=? 
98.118118 RUH 

TS=? 
%.'fiij.j~ P./, 

H:: , 3óti, 9>;(~ 
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Al comparar los tres resultados calculados y considerando que 
el resultado corr-ecto es el obtenido por el Método Tradicional, 
los porcentajes de error son: 

Método Tradicional 
Método Gráfico 
Método de Funciones de Temperatura 

EXACTO 
1.84% 

12.68% 

2.- Comentarios sobre los resultados del Método de Funciones 

de Temperatura. 

La diferencia más marcada en los resultados se presenta entre 
el método tradicional y el de funciones de temperatura; encontran­
dose que el porciento de error fluctúa entre un 5 y 15% en prome-­
dio para los ajustes desarrollados en el Capitulo IV; siendo las -
causas principales que originan dicha diferencia las siguientes: 

- En primer lugar se tiene el problema provocado por la 
diferencia en ei número de decimales que se consideran en el cálcy 
lo y en segundo lugar por el redondeo de éstos, tanto en las ba­
ses como en los exponentes; ya que éstas aproximaciones ocasionan 
diferencias que repercuten en los resultados, como se muestra a -
continuación: 

Suponiendo que la opera.ci6n deseada es [k 2-'a¡ y que el valor de 
la conductividad sea 0.357463 BTU/h pie 9F; los resultad.os que se ob­
tienen al variar el número de decimales de la conductividad térmi-
ca son: 

UUIOll 

0.357463% 0.501 679 0.000 00% 
0.35746% 0.503 676 0.000 56" 
0.357524 0.503 714 0.006 90% 
0.358% 0.504 184 o. 100 13% 
0.36% 0.506 060 0.472 59% 
0.4% 0.542 884 7.783 63" 

Mientras que la diferencia en el exponente es: 
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0.503 679 
0.503 662 
0.503 507 
0.501 955 
0.486 700 

fRROR 

0.000 ºº" 
0.003 43% 
0.034 29% 
0.342 32% 
3.370 95% 

Aún y cuando en el desarrollo de los ajustes lineales se em-­
plearon cuatro decimales, para los valores de las propiedades ter­
mofisicas y de los exponentes de dichas propiedades en las ecuaciQ. 
nes o funciones de temperatura; al obtener el valor puntual (real) 
de éstas, que se usó para desarrollar los ajustes lineales son los 
que en mayor medida constituyen la diferencia en Jos nisul tados f.i 
nales. 

Además el error se incrementa en la misma proporción en que -
aumente el número de veces que se redondee las propiedades y el -
exponente de estas en las funciones de temperatura. 

- La técnica con que se efectuó el ajuste lineal (mini-­
mos cuadrados) no es la mejor; sin embargo permite obtener buenos 
resultados. 

Los resultados presentados de los mejores ajustes _U-­
neales fuer6n también redondeados como consecuencia de la dificul­
del poder reportar todas las cifras obtenidas al real izarse los 
ajustes. 

Finalmente, el error se incrementa tantas veces como aumenta 
el número de funciones de temperatura que intervienen en la ecua­
ción. 

3. - Ventajas del Método de Funciones de 'l'emperatura. 

El método de funciones de temperatura tiene como principal 
ventaja el evaluar los coef iciantes de transferencia de calor de 
manera clara, sencilla y rápida. Esto como consecuencia de que SQ 
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lo es necesario manejar 5 6 6 variables. dependiendo de la ecua­
ción seleccionada para evaluar los coeficientes de pelicula; con -
lo que implicitamente se evitan errores en la sustitución de los 
valores de las propiedades termofisicas requeridas, cuyos valores 

varian conforme el fluido cambia de temperatura. 

El empleo de este nuevo método en secuencias iterativas para 
el disefto de equipos de transferencia de calor es directo; con lo 
cual los archivos y capacidades de las calculadoras programables y 

microcomputadoras satisfacen facilmente sus necesidades; sin el r~ 
qulsito de utilizar complejos sistemas periféricos o de sofistica­
das técnicas numéricas. 

El diseñador de equipo de transferencia de calor por convec-­

ción o quien emplee este método, puede obtener resultados satisfag_ 
torios sin la necesidad de tener a su alcance tablas o gráficas 
precisas y claras de las propiedades termofisicas requeridas. 

Finalmente permite a estudiantes y diseñadores el obtener una 

idea clara de la forma en que intervienen cada una de las varia-­
bles en la evaluación de los coeficientes de transferencia de ca­
lor. 

·4.- Conclusiones Finales. 

El método de funciones de temperatura permite evaluar de man2 
ra sencilla y rApida los coeficientes de transferencia; siendo fa­
cilmente integrable a técnicas nWlléricas iterativas para el diseno 
de equipo de Transferencia de Calor con lo cual el objetivo princ.!. 
pal se cumple totalmente. Esto se concluye como resultado de los 
errores estandar tan pequeños que se logran en los ajustes de las 
funciones de temperatura para cada uno de los casos analizados. 
El lograr evaluaciones más exactas requiere de resultados más pre­
cisos en la evaluación de las funciones de temperatura puntuales -
(reales), de esta forma la exactitud de éste método l~ga a ser 
excelente, ··con err'ores meno1~es del 2. s% 
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Las funciones de temperatura se pueden tambien desarrollar CQ 

mo una combinación de ecuaciones de estado que involucren las dif~ 
rentes propiedades termofisicas que se requieran; con lo cual se -
podrán obtener familias de funciones de temperatura de liquidos 
que presentan caracteristicas similares en sus propiedades termofi 

sicas. 

A partir; de los dos puntos anteriores se puede concluir que 
mediante un estudio más completo y profundo, es factible estandari 
zar grupos de liquidos mediante una expresión algebraica común. 
Esto redituar1a a futuro para que experimentalmente se encuentren 
los valores de las constantes para cada fluido que se estudie, y 
logrando ecuaciones con las cuales se obtendrian resultados preci­
sos y exactos. Las ecuaciones simplificadas en este trabajo son 
practicamente equivalentes a las ecuaciones tradicionales; sin em­
bargo las ecuaciones estand~rizadas en las cuales se determinen e~ 
perimentalmente las constantes de las expresiones algebraicas de -
la temperatura y los exponentes de los factores geométricos y cin~ 

) 
máticos permitirán muy probablemente obtener resultados perfectos. 

El haber logrado expresiones en las cuales se verifica la de­
pendencia del coeficiente de transferencia de calor de la tempera­
tura; comprueba que no es una constante de proporcionalidad como -
se le definió en los inicios de su estudio e indica que en un fu­
turo no lejano podrá desaparecer éste de los balances de energia, 
en los que se determinara el calor transferido para el diseno y/o 

evaluación de los equipos de transferencia de calor por convección 
sin la necesidad de estimar estos coeficientes; sino directamente 
en base a las funciones de Temperatura, Geométricas y del flujo -
que tiene el sistema. 
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lo es necesario manejar 5 6 6 variables. dependiendo de la ecua­
ción seleccionada para evaluar los coeficientes de pelicula; con -
lo que implicitamente se evitan errores en la sustitución de los 
valores de las propiedades termoflsicas requeridas, cuyos valores 
varlan conforme el fluido cambia de temperatura. 

El empleo de este nuevo método en secuencias iterativas para 
el diseno de equipos de transferencia de calor es directo; con lo 
cual los archivos y capacidades de las calculadoras programables y 

microcomputadoras satisfacen facilmente sus necesidades; sin el rQ 
qulsito de utilizar complejos sistemas periféricos o de sofistica­
das técnicas numéricas. 

El disenador de equipo de transferencia de calor por convec-­

ción o quien emplee este método, puede obtener resultados satisfa.Q 
torios sin la necesidad de tener a su alcance tablas o gráficas 
precisas y claras de las propiedades termofisicas requeridas. 

Finalmente permite a estudiantes y disefiadores el obtener una 

idea clara de la forma en que intervienen cada una de las varia-­
bles en la evaluación de los coeficientes de transferencia de ca­
lor. 

4.- Conclusiones Finales. 

El método de funciones de temperatura permite evaluar de man~ 
ra sencilla y rápida los coeficientes de transferencia; siendo fa­
cilmente integrable a técnicas numéricas iterativas para el diseno 
de equipo de Transferencia de Calor con lo cual el objetivo princi 
pal se cumple totalmente. Esto se concluye como resultado de los 
errores estandar tan pequenos que se logran en los ajustes de las 
funciones de temperatura para cada uno de los casos analizados. 
El lograr evaluaciones más exactas requiere de resultados más pre­
cisos en la evaluación de las funciones de temperatura puntuales -
(reales), de esta forma la exactitud de éste método llega a ser 
eKcelente, con errores menores del 2.5% 
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Las funciones de temperatura se pueden tambien desarrollar CQ 

mo una combinación de ecuaciones de estado que involucren las dif~ 
rentes propiedades termof isicas que se requieran; con lo cual se -
podrán obtener familias de funciones de temperatura de liquidas 
que presentan caracteristicas similares en sus propiedades termufi 
sicas. 

A partir; de los dos puntos anteriores se puede concluir que 
mediante un estudio más completo y profundo, es factible estandari 
zar grupos de liquidas mediante una eKpresión algebraica común. 
Esto redituaria a futuro para que experimentalmente se encuentren 
los valores de las constantes para cada fluido que se estudie, y 
logrando ecuaciones con las cuales se obtendrian resultados preci-
sos y exactos. Las ecuaciones simplificadas en este trabajo son 
practicamente equivalentes a las ecuaciones tradicionales; sin em­
bargo las ecuaciones estandarizadas en las cuales se determinen e~ 
perimentalmente las constantes de las expresiones algebraicas de -
la temperatura y los exponentes de los factores geométricos y cine 

) -
máticos permitirán muy probablemente obtener resultados perfectos. 

El haber logrado expresiones en las cuales se verifica la de­
pendencia del coeficiente de transferencia de calor de la tempera­
tura; comprueba que no es una constante de proporcionalidad como -
se le definió en los inicios de su estudio e indica· que en un fu­
turo no lejano podrá desaparecer éste de los balances de energia, 
en los que se determinara el calor transferido para el diseno y/o 
evaluación de los equipos de transferencia de calor por convección 
sin la necesidad de estimar estos coeficientes; sino directamente 
en base a las funciones de Temperatura, Geométricas y del flujo -
que tiene el sistema. 
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NOMENCLATURA 

a Coeficiente de la ecuación 175 para cambiadores de placas [adlmJ 

al Espesor de la aleta en superficies extendidas (Ver Tabla lll-A) [LJ 

an Ancho de Ja aleta en superficies extendidas (Ver Tabla lll-A} [l) 

A Area expuesta a la transferencia de calor [L2
) ó constante de la Ecuación de 

Me. Adams (54) [adlmJ 

b Exponente del Revnolds de la ecuación 175 para cambiadores de placas [adim] 

B Coeflclente de la Ecuación de Grlmson (57) [adim] 

c Exponente del Prandtl de la ecuación 175 pa'ra cambiadores de placas [adlm) 

e Coeficiente de las ecuaciones de Rose y Cooper (81 y 93) [adimJ 

Cl Claro o distancia entre dos tubos [LJ 

Cp Calor especifico del fluido [FL/Mll 

d Diámetro interno de un tubo o del tubo de un serpentín [LJ v exponente de la 
relación Ud da Ja ecuación 175 para cambiadores de placas (adlm] 

dr · Diámetro interno de un tanque [LJ 

O Diámetro externo de un tubo o del tubo de un serpentín [LJ 

DN Diámetro nominal [adlmJ 

Oc Diámetro de la coraza de un cambiador (LJ 

Oeq Diámetro equivalente [LJ 

o, Diámetro equivalente de una partfcula amorfa (L] 

o,, Diámetro del serpentín [LJ 

e 

E 

f 

F 

Fa 

Fd · 

FH 

ge 

Distancia mlnlma existente entre dos placas paralelas [LJ ó ·coeficiente de la 
ecuacl6n 174 para un cambiador de placas [adimJ 

Diémetro de una esfera [LJ 6 coeficiente de las ecuaciones de Grlmson (87 y 
98) 

Factor de fricción [adlm] 

Factor de corrección para las ecuaciones de Bancos de Tubos [adlm] y es em 
pleada especlficamente en las ecuaciones de Kavs y Lo (60, 83, 88, 92, 95 y 99°) 
Factor de corrección por el arreglo para la ecuación 87 de Babcock y Wilcox 
[adlm] 

Factor de corrección por profundidad en la ecuación 87 de Babcock y Wllcox 
[adimJ · 

Factor de correcci6n por el número de hileras en Bancos de Tubos para las -
ecuaciones de Rose y Cooper (81 y 93) [adim] 

Constante dimensional 4.18 • 108 (lb masa pie"/lb fuerza hr2) 
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G Flujo masa velocidad [M/tl 1] ó coeficiente de la Ecuación de Rushton (172) -
[adlm] 

Gr Número de Grashof [adim) 

Gz Número de Graetz [adim] 

h Coeficiente de transferencia de calor por convección 6 de pellcula [F/Ltn 

he Coeficiente de calentamiento 

he Coeficiente de enfriamiento 

H Coeficiente de la ecuación de Rushton (173) (adlmJ 

Jh Factor para la Transferencia de calor [adlm} 

k Conductividad ténnica del fluido [F/LtTJ 

K Constante de proporcionalidad que está en funclon del medio y modo en que 
se transfiere el calor. 

Longitud de Superficies planas [LJ 

L Longitud de la Tuberia [LJ 

La Lado del dueto (para duetos cuya érea de flujo es un pol(gono regular) fll 

m · Exponente del Revnolds en la ecuación de Me. Adams (54) 

n Exponente del Reynolds en la ecuación de Gr!mson (59) [adlm] 

N Exponente del Reynolds de las ecuaciones de Rose y Cooper (81 y 93) [adim] 6 
el número de vueltas por ple en las aletas transversales. 

Nu Número de Nusselt [adlm] 

1\1 Exponentes del Reynolds de las ecuaciones de Grlmson (rJI y 98) [adlm] 

Pa Distancia radial del aspa o paleta al eje central del agitador (l} 

• Pe Número de Peclet [adim} 

Pr Número de Prandtl [adim) 

Pt Pitch o Distancia de centro a centro de tubos (LJ 

q Flujo de calor [Fl/T] 

Q Cantidad de Calor [FLJ 

Ra Número de Raylelgh [adlm) 

Re Número de Reynolds (adlmJ 

Rh Radio hidraCilico [LJ 

RPM Velocidad del agitador (generalmente en revoluciones por minuto) 

S Distancia entre hileras [LJ 

SL Distancia longitudinal entre hileras {LJ 



215 

S Distancia transversal entre hileras [l) 

St Número de Stanton [adlm) 

T Temperatura en un punto determinado del cuerpo o substancia [lJ 

V Velocidad del Fluido [l/t] 

W Flujo másicu [M/t) 

x Longitud de la trayectoria del calor [L) 

Zp Périmetro de las aletas através de las que circula un fluido [LJ 

Letras Griegas: 

fJ Coeficiente de expansión térmica [ /TJ 

e Rugosidad o Aspereza de la tuber1a [LJ 

O Tiempo en que transcurre la transferencia de calor [t] 

~· Eficiencia de aletas en superficie extendida [adim] 

p Densidad del fluido [M/L •¡ 
µ Viscosidad del fluido [M/tL] 

Sub indices: 

BT Banco de Tubos. 

eq Equivalente 

ext Exterior 

lnt Interior 

máx Mfndma 

p De pel!cula 

s De la superficie 

SE Superficie extendida 

sp Serpent!n 

T Tanque 
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Unidades Fundamentales: 

F De fuerza 

L De LO(lgitud. 

M De masa 

t De tiempo 

T De temperatura 
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